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7 
P R O L O G O 

El objetivo de este trabajo es evaluar los m~todos gr§ficos co­

nocidos para el c§lculo de equipo en las operaciones de Absorción de 

Gases, Destiluci6n, Humidificación y Extracción Líquido-Liquido. 

La evaluación se lleva a cabo comparando distintos m~todos de -

solución del modelo matem~tico representativo de cada una de las op~ 

raciones analizadas. 

Para cada operación se resuelven dos o más problemas por medio 

de los diferentes m~todos de soluci~n presentados. 

Para Absorción de Gases se considera que la alimentación está 

formada por el soluto que se desea recuperar y por un componente i­

nerte. 

En Destilación se analiza el caso de mezclas binarias unicame!! 

te. 

En Humidificación, el análisis se enfoca principalmente al si!. 

tema Aire-Agua debido al gran ntímero de casos encontrados en la pr~ 

tica, aunque tamhi6n se involucran otros sistemas. 

Ya que existen varias formas de contacto en ExtracciOn L!qui­

do-L!guido no es posible hacer una comparación de m6todos de solu­

ción. No obstante, se resuelven problemas para los casos encontra­

dos con mayor frecuencia en la práctica con respecto a miscibili­

dad, as! como para caoos cnpeciales, con objeto de hacer más ütil 

este trabajo. 

Al final se emiten conclusiones con respecto a las ventajas 

de cada m6todo de soluci6n, indicando su aplicabilidad con respec­

to a e~nctitud, grado de dificultad y con3m::io de tiempo para su u­

tilizaci6n. 
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'l' E M A 1 • - I N T R o D u e e I o N 

1.1. Generalidades sobre Ingenier!a Química. 

La Ingeniería Química se ocupa de procesos industriales en los 

cuales las materias primas se transforman o separan en productos ~ 

tiles. El Ingeniero Químico tiene que desarrollar, diseñar y lle­

var a cabo el proceso, as! como el equipo utilizado en dicho proc~ 

so. Al igual que la Ingeniería en general, la Ingeniería Qu!mica 

es tambi~n un arte y una ciencia; el ingeniero utilizar~ la ciencia 

siempre que le permita resolver sus problemas y si ~sta no es capaz 

de proporcionarle una soluci6n completa, tendrá que recurrir a la 

experiencia y a su criterio. 

Como se dijo al principio, el Ingeniero Qu!mico se ocupa de los 

procesos y del equipo de proceso; ~ate proceso puede ser cualquier 

serie o conjunto de. pasos, que incluyan cambios en la composici6n 

qu:Cmica, o bien, cambios físicos en el material que se prepara, pr,e. 

cesa, separa o se purifica. El trabajo de ~uchos ingenieros qu!mi­

cos implica la selecci6n de los pasos apropiados y de orden adecua­

do, para formular un proceso que tienda a llevar a cabo una opera­

ci6n de manufactura química, una separación o una purificaci6n. 

En vista de que cada uno de ontos pasos que constituyen un pr2 

ceso est~ sujeto a variaciones, ol ingeniero qu!mico debe especif! 

car trunbi~n la condici6n exacta bajo la cual debe llevarse a efec­

to cada paso. 

El ingeniero químico pnra desarrollar su labor aplica princi-

pion precedentes de las ciencias fíDicas y principios d~rivatlos de 

la ncono~ía y de laa Rolacionec Humanao. Lao cienciao físieas a 

laG que se hace uluoión son obviumentc ].a Q:.iínica. y l.;i Física y, 



como generalmente los procesos que son de la responsabilidad del 

ingeniero químico involucran una o varias reacciones químicas, ~.:!. 

te debe comprender la Química de todas las reacciones involucra­

das y los cambios físicos inherentes a la preparación y a la pur,!. 

ficaci6n de las mezclas provenientes de las reacciones. Adem~s, 

puesto que todo al trabajo del ingeniero debe ser cuantitativo, -

la matemática es una herramienta clave para 61, a lo largo de to­

do su trabajo. 

1.2. Operaciones Unitarias. 

Los procesos qu!micos pueden consistir de una secuencia de pa­

sos que pueden variar ampliamente y los principios de los cuales 

son independientes del material que se procesa, o bien, de otras 

características del sistema particular. 

Algunon de dichos pasos son reacciones qu!micas, en tanto que 

otros son cambios físicos. La versatilidad de la Ingeniería Quí­

mica conduce en la práctica, al desdoblamiento de un proceso com­

plejo on estadios f!sicos individuales llamados Operaciones Uni­

tarias, as! como tambi6n en reacciones químicas~ 

Las Operaciones Unitarias en su concepto dentro de la Inge­

niería Química, se basan en la interpretación de secuencias de 

pasos gue varían ampliamente y que pueden reducirse a operaciones 

sencillas que sean id~nticas en sus fundamentos haciendo caso omi 

so del material que se procesa. Este concepto de las Operaciones 

Unitarias lo enunció por prir:mra voz Arthur D. Little en 1915 en 

la forma Giguicn~n: 
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"Cualquier proceso químico, en cualquier escala que se lleve 
a cabo, se puede dividir en una serie coordinada de lo que 
puede llamarse acciones unitarias, como son: Pulverización, 
Mezclado, Secauo, Crist.'llización, Filtraci6n, Evaporación, 
Absorción, Electr6lisis y así succsivaraente. El número de 
estas operaciones unitarias básicas ne es muy grande y, re­
lativamente, pocas se encuentran incluidas en un proceso PªE 
ticular. La complejidad de la Ingeniería Química resulta 
precisamente de la variedad de condiciones talos como tempe­
ratura, presi6n, concentraci6n, etc., bajo las cuales tienen 
que ser llevadas a cabo las acciones unitarias en los diver­
sos procesos, y do las limitaciones que ofrecen los materia­
les de construcci6n, así como del diseno que se impone a los 
aparatos debido a las características físicas y químicas de 
las substancias reaccionantez 11

• 

En general, el t~rmino Operaciones Unitarias, se ha restringí-

do a aquellas operaciones en las cuales los cambios son esencial-

mente físicos. Esto no es verdad universal, en virtud de que el 

t~rmino absorci6n gasuosa se utiliza apropiadamente para la opera­

ci6n de extraer un gas de una mezcla, ya sea mediante una soluci6n 

física o mediante una reacci6n química con el solvente. Muy fre-

cuentemente los cani.bios químicos tienen lugar en un ~aterial que 

se ha destilado o calentado. En tales casos, la operaci6n f!sica 

es de primera importancia, y si ocurre en forma simultSnea un cam-

bio gu!mico, aquel se maneja generalmente tornando en cuenta el -

caiübio de propiedades del material. 

Todas las operaciones unitarias se basan en principios cien-

tíficos tr~ducidos a realidades y aplicaciones industriales on los 

diversos ca~pos de la ingeniería. 

En toda la industria, se encuentran ejenplos de la mayor parte 

de las operaciones unitarias en aplic~ciones qu~ caen dentro del 

dominio de otros cur.ipos de lu. ingenicr!it.J. r-;.;::i obctantc, al ingcni!:_ 

mriteriales que varían <:ir.:plianentc sus propir..~uades física:::; y qul:mi-
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cas bajo condiciones extremas de presión y t.ernpcratura. 

Para analizar una operación unitaria, se puede representar 

por un modelo que simule el co~portamiento de la misma. Dicho 

modelo puede ser t!sico o matern~tico. 

i) Modelo físico.- se representa en un sisterea a escala 

(equipo) al sistema real que se trata de estudiar y se provoca el 

fenómeno con el objeto de cuantificar el cambio en las distintas 

variables relevantes del fenómeno. 

Agua 

ii) Modelo matem1tico. Se representa al siste~a mediante un 

~odelo georr.étrico dibujado Gobre el plano. Se identifican las va-

riablen relevantes y la int0racci6n con los alrededores y a conti-

nuaci6n, aplicar.do las t~rnicas de bal3nce de materia y energ!a 

dentro del entorno de lao leyes naturales gue rigen al sistema,se 

obtieno una ecuación @ conjunto do ecuaciones que representan al 

fen6r:eno. 

11 



Cuando el ingeniero químico se encuentra con el problema de 
diseñar el equipo pura un proccco determinado, surge la necesidad 
de un modela utatemático. El modelo matemtitico del equipo deberá 

estar fündamentado en las cantidadez de materiales y energía, as1 

como en las leyes naturnlos que rijan el comportamiento de dicho 

equipo. 

El Balance de Materia está basado en la lny de connervaci6n 

de la materia que establece que ~nta no se crea ni se destruye, 

s6lo se transforma. Esto conduce al concepto de masa, y la ley 

correspondiente afirma que la masa de las substancias que intervi!!_ 

nen en un proceso cual.quiera permanece constante. Esta ley no es 

válida cuando la materia se mueve a velocidades pr6ximas a la de 

la luz o cuando las substancias sufren reacciones nucleares. En 

12 

estas cfrcunstancias, la materia y la cnerg!a son interconvertibles, 

de forma que solamente la suma de ambas es constante, y no cada una 

de ellas por separado. Sin embargo, en la mayor parte de los pro­

cesos ingenieriles esta transformación es demasiado pequeña para 

ser detectada y, en consecuencia, se supone quo la materia y la 

energ!a son inuependientes. 

La conservaci6n de la waüa exige que los materiales que entran 

en un proceso tienen que acu.~ularse o nalir del mismo; o lo que es 

equivalente: no puede haber p6rdidas o ganancias durante el pro-

cerno. La nayor parte de loe; proccwon que ne consideran aqu! trans-

curren sin acUt:lulaci6n, de forna que la ley de la conservaci6n de 

la muteria se reduce ni~plenentc a quo la entrada es igual a la sa-

lida. 

El Balance d0 nateria en vtlltdu para todo el proccno o aparato, 



ble a todo el inaterial que entra y sale del J?roceso o a un detenni 

nado material que pasa a través del proceso sin sufrir transfor­

maci6n. 
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El Balance de Energ!a está basado tarnbi~n en la ley de conser 

vaci6n de ésta, que de igual manera expresa el mismo hecho, con 

respecto a la entrada y s~lida do energia a un proceso o aparato, 

que la ley de conservación de la masa. Para que un balance de 

energia sea correcto tiene que incluir todos los tipos de energía 

que intervienen en el proceso, tales corno calor, energía mecánica, 

química, el~ctrica, u otras formas de la misma. 

Consideremos el siguiente ejemplo sencillo: 

e 

Siendo lao corrientes M de materia y E de encrg!a, y pudiendo 

estar unidas en una sola. o no, dichas corrientes como: M1 y E1 , 

M4 y E4 , M3 y E3 , M2 y E2 • 

Aplicando los Balances de Materia y Encrg!a tQndrerr.Dn on forma 

9'lobnl: 



ENTP_n.nA = SALIDA 

Ml + M2 = M3 + M4 Balance de Materia 

y 

El + E2 = E3 + E4 Balance de Energía 

Dependiendo del tamaño del sistema analizado, podemos aplicar 

balances diferenciales o balances integrales. 

1.4. Fen&nenos de Transporte 

Casi todas las operaciones unitarias incluyen el transporte de 

masa, de calor o de cantidad de movimiento. Ese transporte puede 

tener lugar dentro de una fase o entre las fases. En muchos casos 

es necesario conocer la velocidad de transporte de masa, de calor 

o de cantidad de movimiento para poder analizar o diseñar el equi­

po para las operaciones unitarias. Por ejemplo, la velocidad de 

transferencia de masa es un factor importante en la determinaci6n 

de la eficiencia de los pasos o etapas en el contacto discontinuo, 

el cual debe conocerse para poder detcxninar el ntimero real de eta 

pas necesarias para una separación determinada. 

Conocer los principios de transporte de cantidad de movimiento 

es una premisa básica para el diseño adecuado de las bombas y de -
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los sistemas de tuberías, tan esenciales para la industria química. 

En forcia ~inilar, el diseño de lon cambiadores da calor requiere -

la co~prensi6n previa dol ~ccanisc.o fundrunental de trannporte para 
~ 

la energía t~rmica. 



Los mecanismos fundamentales de transporte de masa, calor y 

cantidad de movimíento están íntimamente relacionados. Las ecua 

ciones de velocidad para los tres sistemas de transporte tienen 

la misma forma; y bajo situaciones físicas sencillas, los meca­

nismos de transporte son id~nticos. 

Hay dos formas de transporte: molecular y turbulento. El 

transporte molecular dependa del movimiento de las mol~culas in­

dividuales. El transporte turbulento se origina en el movimien­

to de grandes grupos o paquetes de mol~culas. 

1.4.l. Tr&nsporte molecular. 

Cada mol~cula de un sistema tiene una cierta cantidad de ma­

sa, energia t6rtnica y, en muchos casos, cantidad de movimiento 

asociadas con ella. El transporte de masa tiene lugar cuando e­

xiste un gradiente de concentraci6n entre las fases: la masa se­

r~ transferida de la fase de mayor concentraci6n a la fase de -

concentraci6n inferior. De la misma forma, si hay un «Jradiente 

de temperatura entre las fases en contacto, ya sea directo o uti 

!izando un cambiador de calor, habrá una transferencia de energta 

t6rmica hacia la fase con ?!:<:mor tempera,tura. 

La forma general de las ecuaciones de transporte molecular es: 

l'neto"" <>P 

en donde: 

't'= flujo de la propiedad que Ge tranofioro. 

J~ Conotantc de proporcionalidad, üifusibilidad Jo 

trannporte. 

15 



16 

r= Concentraci6n de la propiedad que se transfiere. 

Correspondiendo a: 

Para la cantidad de movimiento: 

en donde: 

T ygc =-(f d{/: -----------------Ecuaci6n de Newton 

~y = Esfuer20 cortante sobre el fluido 

g
0 

= constante gravitacional 

l = Difusibilidad ,de cantidad de movimiento 

)J. = Viscosidad absoluta del fluido 

J' = Densidad del fluido 

v = Velocidad del fluido 

x = Distancia 

Para el transporte de Energía t6rmica: 

djCT 
Q/A =-o< p ------------Ecuación de Fourier 

dx 

en donde: 

Q = Flujo de energía t~rmica que se transfiere. 

A = Area de transporte. 

(X :::: Difusibilidad t6rmica 

:::: K/iCp 

Cp = Capacidad culor!fica. 

k :::: Conductividad tlh:oica. 

T e Temperatura. 



y para el transporte de masa: 

en donde: 

Cl'i dCa 
Na/A ::. - .,y 0:X- ------------Ecuaci6n de Fick 

Na = Cantidad de masa que se transfiere 

~ = Difusibilidad de masa 

Ca = Concentraci6n 

1.4.2. Transporte turbulento. 

En este caso, dado que la transferencia es por paquetes de mo­

l~culas, no existe a ni·vel de teorfa cin~tica un modelo general, 

pero agregando a cada una de las ecuaciones presentadas un t~rmino 

de contribuci6n por efecto turbulento, todas las ecuaciones se 

transforman a una forma generalizada representada por la siguiente 

ecuaci6n: 

Flujo de propiedad = Coeficiente de transferencia * gradiente 
de la propiedad. 

No existe un modelo riguroso para calcular este coeficiente de 
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transferencia: la aplicación del an.ilini::; dilncn:;ionn.l {Teorema "::' ) 

permiti6 proponer modelos para este coeficiente en funci6n de vari!!, 

bles de operación (flujos, composici6n),. de propiedades f.tsicas 

(densidad, viscosidad, conductividad t6rmica) y de variables geomf 

tricas (dilimetro, lon~itud, áreas de contacto, etc .. ), los cuales -

han sido ajustados a datos exp~rilnentales. 

Muchos üo eston motleloa ost~n rcportadon en la bibliografía y 

algunos ne utilizan en el denarrollo de eote trabajo. 



T E M A 2 • - F O R M U L A C I O N D E M O D E L O S 

M A T E M A T I C O S 

2.1. Absorción de Gases 

La absorci6n de gases es la operación unitaria en la cual uno 

o más componentes solubles de una mezcla gaseosa se disuelven en 

un líquido. La absorci6n puede ser un fen6meno puramente físico 

o puede implicar la disolución del material en la fase líquida y 

posteriormente reaccionar con uno o más constituyentes de la so­

lución. La operación inversa es la dosorci6n y consiste en la 

transferencia de uno o más componentes volátiles de la fase pe­

sada a la fase ligera. 

El equipo usado para poner en contacto continuo un ~apor y 

un líquido puede ser, por ejemplo, una torre empacada, una torre 

de platos o una torre donde el líquido es rociado y la fase ligera 

se mueve a trav6s de ella. En general, la fase gaseosa y la li­

quida fluyen a contracorriente a fin de obtener el mayor gradien­

te de concentraci6n y por lo tanto, la mayor velocidad de absor­

ción. Oca~ionalnente, las operaciones de absorción se realizan en 

columnas rociadoras, columnas de pared hGmeda, tanquesagitados u 

otro tipo de equipos. 

Existen tres anpectoo io~ortantes en el diseño de una torre 

de absorci6n o desorci6n, y ~stos son lon siguientes: 

1.- Dator; del equilibrio líquido-vapor del sistema, a fin 

de d~terr:iinar el grado m~xi~o de aeparaci6n. 

~.- 03tos cob~e el flujo de liquido y v~pcr manejados para 

poder detcrn:i.ncir el truJafio del cqu.ipo. 

18 
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3. Los datos de equilibrio y los balances de materia se uti 

lizan, en combinaci6n, con ]as relaciones peculiares al 

proceso óe absorción p~ra determinar el nfunero de etapas 

en equilibrio (platos te6ricos o unidades de transferen­

cia) necesarias para la separación deseada. La dificultad 

en la separaci6n, depende tanto del grado de recuperación 

deseada, como de las características del equilibrio del 

sistema considerado. 

El diseño debe especificar, entra otras cosas, principalmente: 

(1) selección del solvente, (2) la velocidad del gas a trav~s del 

équipo (diámetro} y (3) la altura del equipo y sus partes internas. 

(1).- Selecci6n del solvente.- El solvente ideal debe ser no 

volátil, no corrosivo, estable, no viscoso, no debe producir espu­

ma, no flamablc y tener una afinidad grande por el soluto. Desa­

fortunadamente, el solvente ideal raramente se encuentra, y como 

consecuencia, la selecci6n generalmente se basa en la alternativa 

más deseable. Donde la selección es posible, ésta se hará en fa­

vor del líquido que presente la m~s alta solubilidad por el soluto. 

(2).- Relaci6n liquido-gas.- La cantidad mínima de solvente 

se estima a partir de la composición del gas de entrada y consi­

derando que el oolvante abandona la torre saturado. La cantidad 

de solvente utilizado será, generalnente, de 1.25 a 2 veces el 

valor minino. 



En algunas aplicacionos donde se manejan gases demasia-

do solubles o cuando la torre trabaja a vacío, puede ocurrir que 

la cantidad mínima de solvente, requerido para la absorción, no 

sea suficiente para mantener húmeda la superficie del empaque, -

dando como resultado una pobre distribución del líquido. Desa-

fortunadamente no existe una forma para determinar el flujo m!n.!_ 

mo de solvente para el cual el empaque está completamente húme­

do. Sin embargo, Morris & Jackson Q) definen un flujo mínimo 

expresado como VL/a, donde VL = flujo volum6trico, Ft3/hr Ft2 de 

secci6n transversal en la torre y a = área interfacial por volu-
2 3 men de empaque Ft /Ft • Cuando el flujo de solvente a la torre 

empacada es menor que este flujo mínimo, la recirculaci6n de li­

quido es deseable aan a costa de la reducción del gradiente para 

la transferencia de masa. 

Los métodos para estimar la caída de presi6n, se ver~ 

en el siguiente capítulo. La ca!da de presión en el punto de 

inundaci6n para los tipos de empaque comunmente usados es apro­

ximadamente de 2" de columna de agua por pie de columna empacada 

y de 1/211 para cuando se opera al 50% del punto de inundación. 

{3).- Altura del equipo.- Las torres empacadas operan 

cm una forma difctent.e a las columnas de platos, ya que en -

las primoras~ laa faseG est~n en contacto continuamente a lo lar 

go del equipo. Así, en una torre empacada la composici6n del 

liquido y el gas car"..bian continuar:iente con la allura del empaque. 

Cada punto nobre la l!nea de operaci6n representa condiciones en 

contrad~s ~ lo largo de la torre, nientrns que en la torre de pl~ 

tos, oólo puntos aislados nobrc la linea de operación correspon-

den.a ntapac con un significado real. E! ciosarrollo que sigue, se 
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dedicará solamente a columnas empacadas. 

Los métodos para estimar la altura necesaria para efec-

tuar una separación ddda, están basados en el uso de expresiones 

de velocidad para representar la transferencia de masa y en ba­

lances de materia para representar el cambio en la composición -

de las doo fases a través de la torre. 

En la .Fig. 2.1 ze represl!nta una sección de una columna 

de absorción empacada. En el Estado estable, un balancB de ma­

teria en el elemento diferencial proporciona: 

6 dy 

(l-y}2 
' dx 

~ (l-x) 2 ----------------(2.l) 

integrando la Ec~ 2.1 se obtiene la ecuaci6n: 

_:y_ -
1-y = X 

1-x 
------(2.1.a) 

La Se. 2.1 es la forma diferencial y la Ec. 2.1.a es la 

forma integrada de la l!nca de operaci6n. 

Fig. 2.1 
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Cuando las fraccio11es mol y y x son demasiado pequeñas 

($óluciones diluidas), los flujos molar~s de las dos fases (GM y 

~) prácticamente permanecerán constantes a lo largo de la torre. 

Para este caso, la línea de operaci6n se transforma en: 

En la Eccción diferencial dz, la velocidad de cambio en 

la composici6n de un componente dentro de una fase, debe ser igual a 

la proporci6n de transferencia de la otra fase. Ao1 que, para la 

fase ligera: 

K}, (y - y*) dA ------- {2.3) 

en donde dA es el ~rea de transferencia interfacial asociada con 

la longitud diferencial de la torre. Esta área de transferencia 

en una colu.'ll?la empacada es mucho más difícil de medir, por lo que 

es ~ás conveniente expresarla como: 

dA = asdz _____ .,. __________ , ______________ (2.4) 

Puesto que "a" no se conoce generaln:ente para las colum-

nas emp11cadas, :so le combina con el coC!ficiente d~ transferencia 

para dar un coeficiente co~puesto kyª· Así que, la Ec. 2.3 puede 

combinarse con ln Ec. 2.4 ~roporci9nando: 

K a {y - y*) Sdz --- (2.5) y 

Entn últirua c>euaci6n ni:~ er.:plea: EJUru encontrar la nlturn 
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requerida de la torre integranáo sobre el cambio total de la con 

centraci6n en la misma. 

k as(y-y.) y 1. 

--------(2.6) 

En una forma similar, puede calcularse la altura de la torre, uti­

lizando los cambios de composici6n de la fase pesada, junto con el 

gasto correspondiente: 

= f xx.12 __ d __ t...,.Li.t_x,__> __ 
KxaS(x•-x) ----------(2.7) 

Las ecuaciones 2.6 y 2.7 representan las ecuaciones ri­

gurosas para el diseño de una torre de absorci6n. En este caso, 

el flujo de las fases, tanto ligera como pesada, será variable 

como resultado de la transferencia de soluto entre las mismas. 

Esta complicaci6n puede ser evitada, considerando que la canti-

dad de gas libre de soluto, que es esenciall::cnte insoluble, es 

constante. Si GM' es el flujo de gas libre de soluto y GM' = 
GM Cl-y}, entonces: 

GM ~:y ----------------(2.8) 

Sustituyendo este valor en la Ec. 2.6 se obtiene: 
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En t~rminos de la fase pesada, la ecuaci6n de diseño será: 

Estas dos Gltimas ecuaciones son las ecu"ciones rigurosas 

para el diseño, aplicables a la difusión a travéo de un componente 

estacionario. Estas ecuaciones puoden exprcsarne en t~rminos de 

unidades de transferencia y la altura de una unidad de transfe­

rencia, aunguo esta última cantidad queda dentro de la integral, 

~sto es: 

24 

El t~rmino que reprcnenta la unidad de transferencia incluye el 

t~rmino (1-y) 6 (1-x) en el denominador. Pnra facilitar la reso­

luci6n, seria conveniente que los t6rminos n
9 

6 Hog pudieran ser 

tratados como una constante. Para estimar el valor del coeficiente 

de transfeLencia de n:asa, se utili~a una correlaci6n, parecida a 

aquella que se utiliza en la transferencia de calor, obtenida a 

partir de datos gcnerudoo en una torre de pared hlilr.eda @ : 

0.83 0.33 

Jt '-º (¡ o ) (P.' ) ~ ~ :;, 0.023 "'¿ (fg~G --------(2.12) 



de donde se puede deducir que para un sistema cuya geometr!a, pr~ 

piedades físicas y relaciones de flujo sean constantes, el valor 

del coeficiente de transferencia tambi~n será constante. La rela 

ci6n entre la difusión con~raria equimolar y la difusi6n de un 

soluto a través de un componente estacionario es: 

k' a y ------------------------------ {2.13) 

Puesto que el coeficiente k' a es constante para un sistema espe-y 

cificado, kya ybmL/Yt debe ser independiente de la concentraci6n. 

Este hecho se usará para simplificar el t~rmino integral de la 

Ec. 2.9 

Si el numerador y el denominador del segundo t6rmino de 

la Ec. 2.9 se dividen entre ybmL/yt se obtiene: 

(1-y)ml dy 

(l-y) ey::y i) 

El término kya(l-y)ml en el denominador es equivalente al coefi-

ciente compuesto k 1 ya y es independiente de la concentraci6n; por 

otra parte, es dependiente de la geometr!a del equipo y del gasto 

de la fase ligera. 

Las correlaciones para la trannferencia de masa en 9ene­

rcü incluyen gastos., expresando .frecuentemente una proporcionali-

dad entro k y Co~o una aproxin:iei6n razonable, aunque 
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nal a GM • Sobre la base dé estas suposiciones, el grupo de t~r­

minos Gm/kyaS(l-y)ml y Gm/KyaS(l-y)ml ne consideran constantes 

para un equipo particular, por lo que, la ecuaci6n anterior se 

transforma a: 

(2.9.a) 

(2.10.a) 

El t~rmino fuera de la integral se le denomina altura de la unidad 

de transferencia, mientras que el representado por la integral se 

le llama ntlmero de unidades de transferencia. Una sola unidad de 

transferencia puede definirse, como una sección de volumen empa­

cado, capaz de prop~rcionar un enriquecioiento de una de las fases 

igual a la fuerza motriz pro~edio que produce este enriquecimiento 

{es decir, las ta~cn salen do !a unidad de transferencia en equi-

librio termodin.1nieo). Con esta definición, es interesante comp~ 

rar la separación obtenida utilizando una unidad do transferencia 

con la separaci6n asociada aon una etapa en equilibrio. De acuer 

do a 1µ Fig. 2.2 la etapa en Ct!uilibrio no representa ned.iante la 

l~nea llena, para dar un ca."7lbio en la cG~ponici6n de !a fano li-
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l.INEA DE EóuU .. ll!!IRID 

1.1 ... E,.._ O't OPERjf.CfOM 

Fig. 2.2 

igual a la fuerza motriz (yi-Yi> • La unidad de transferencia r!:_ 

presentada por Ja línea punteada da un cru!".bio en la composici6n 

de y2-y1 , igual al gradiente promedio. El gradiente camb.ia a 

medida que la composici6n cambia. El gradiente es Cyi-y1) para 

Cx1,y1) Y (yi-y2} para <x2,y2). En t~rmino3 más generales, el 

gradiente promedio para la fase gaseosa es: 

f Y2 (y*-y) dy 

J Y1 
(y*-y)m e ~~~~--------------

dy 

La soluci6n de esta ecuaci6n depende de la rclaci6n entre y* y y. 

Si la curva de operaci6n y de equilibrio son rectas, la soluci6n 

de dicha ecuaci5n debe ser el pro~edio aritn:~tico. 

1.. i: - u l 4-, (o * - " ) •z¡ .r1• .r2 3 2 
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El uso de esta última ecuación presenta una herramienta para la 

determinacién gráfica del nllinero de unidades de transferencia 

requeridas para una separación. 

2.2. Operaciones de humidificaci6n. 

Las operaciones consideradas en este punto est~n relaciona­

das con la transferencia de masa y energía cm la interfase como 

resultado de poner en contacto un gas con un líquido puro en el 

cual es, prjcticamenta, insoluble. El término operaciones de 

humidificaci6n se utiliza en un sentido n.1s ru:iplio, puesto que 

no s6lo incluyo lu humidificación <le un gas, sino tambi~n la de­

humidificaci6n y enfriamiento del ga~, así como el enfriamiento 

del líquido. El componente que se transfieré es al mismo que 

constituye la fase pesada, la cual vaporiza o condenm:i. 

En estcs caso~, la transf~rcnciu de ~asa ir~ siempre acom­

pañada por la transferencia de energ!a. De cualquier manera, la 

temperatura interfacial ce ajustará hasta que, para el estado es 

table1 lil proporción de transferencia de calor balancee la pro­

porci6n eq~ivalente de transferencia de calo~ asociada con la 

transf.oronc.iLi do e.asa. En !aa operaciones en donde la transfe­

rencia de nasa tieno lugar ~ediante difu3i6n contraria equimo­

lar, como acontece en la dentilaci6n, o bien en las operaciones 

en donQe los cf P.cton debidos al eJ.lor latl!nte non pequeños, cor.lo 
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(cuando se manejan soluciones diluidas), la transferencia de ca­

lor es de menor importancia como mecanismo controlador de velo­

cidad. 

Los procesos de humidificaci6n pueden llevarse a cabo para 

controlar la humedad presente dentro de un espacio; o más fre­

cuentemente, para enfriar y recuperar el agua ponil'!ndola en con­

tacto con aire casi seco. 

La dehumidif icación se utiliza más frecuentemente como uno 

de los pasos necesarios en los sistemas de acondicionamiento de 

aire. Puede utilizarse tambi~n como parte de un sistema de re­

cupcraci6n de solvente. 

cualquiera de estas aplicaciones puede ser, en principio, 

realizada en equipo muy similar. La direcci6n de lu transfere!! 

cia de masa y de calor se determina por la relaci6n entre la h}!_ 

medad y la temperatura del gas a la entrada, y la temperatura 

del liquido de contacto. Sin embargo, el tamaño de la unidad, 

así como la conveniencia de recuperar el gas o el líquido, y fi­

nalmente los materiales de construcción g~e se vayan a usar, li­

mitan las posibilidades de aplicaci6n para un solo apara·tc o ins 

trumento. 

El contacto directo de un gas con un líquido puro, tiene 

cualquiera de los siguientes prop6sitos: 

(l)~- Enfriamiento del l!quido.- El enfriamiento ocurre debido 

a la tranofcrcncia de calor sensible y tarnbi6n por evapo-

ra~ión. La nplicaci6n principal es el enfriamiento do 

ugua por aon;;ncto ccm aire. 
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(2) .- Enfriamiento de un q~s.- El contacto directo proporciona 

un medio bastante efectivo para la transferencia de calor 

cuando no existe problema por la presencia de vapor, pro-

veniente del líquido, en el gas. 

(3).- Humidificaci6n del gas.- Esto se usa, por ejemplo, para 

controlar el contenido de humedad en el aire para secado. 

{4).- Dehumidificaci6n del gas.- Cuando una mezcla gas-vapor 

caliente se pone en contacto con un l!quido fr!o, se pro­

duce una condensaci6n del vapor. su aplicaci6n principal 

está en el acondicionamiento del aire y la recuperaci6n de 

solventes de un gas utilizado on secado. 

30 

Aunque las operaciones de este tipo son simples en el sentido 

de que la transferencia de masa s6lo ocurre en la fase ligera (no 

existe transfer,encia dentro de un liquido puro) , el hecho de que 

existan efectos tl!rmicos considerables, los cuales acompañan a la 

vaporizaci6n o condensaci6n, transforman a este tipo de operacio­

nes en complicadas. 

Mecanismos de interacci6n entre un gas y un liquido.- En la hu­

midificaci6n adiabtítica con un líquido a temperatura constante, el 

flujo de calor latente désde .el liquido al gas equilibra exacta­

mente el flujo de calor sensible desde el gas hacia el líquido, y 

en el liquido no existe gradiente do temperatura. La temperatura 

del gas TG tiene que ser ~ayor que la te~peratura de la interfase 

'I'1· para que huya flujo de calor sensible hacia la interfaoc, y Y. . . i 

tiene qu~ ser mayor que Y pnrn 1uc el aire ne humidifique. 
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En un proceso de dehumídificación, una mezcla caliente vapor-

gas, se pone en contacto con un líquido frío. El vapor se conden­

sa de la fase gaseosa, la fase gaseosa se enfría y el líquido se 

calienta. Tanto el calor latente como el sensible, se transfie-

ren a la fase líquida. 

Las condiciones en una torre de enfriar.liento en contracorrie!!_ 

te, dependen de que la temperatura del gas sea inferior o superior 

a la temperatura de la interfase. En el primer caso, es decir, en 

la parte superior de la columna, el flujo de calor y de vapor (y 

por consiguiente la direcci6n de los gradientes de temperatura y 

humedad)son contrarios a los del proceso de dehumidificaci6n. El 

líquido se enfría por evaporación y por transmisi6n de calor sen­

sible, la humedad y temperatura del gas disminuyen desde la inter 

fase al gas, y la ca!da de temperatura a trav~s del líquido T¡,-T1 
tiene que ser suficientemente grande para proporcionar una elevada 

velocidad de transmisión de calor que se corresponda con ambos 

flujos de calor. 

En la parte inferior do la torre de enfriamiento, donde la 

temperatura del gas es superior a la de la interfase el l!quido 

tambi~n se enfr!a, do forma que la interfase tiene que estar más 

fr!a que la masa del liquido, y el gradiente de temperatura a 

trav6s del líquido es decreciente hacia la intorf ase (Ti menor 

que Tx>· Por otra parte, tiene que haber un flujo de calor s"en­

sible desde la ~asa de gas hacia ln ~ntcrfase. El flujo de vapor 

que sale de la intorfasc lleva, en for~a de calor latente, todo 

el calor sensible nuniniotrado a la interfaoe desde nmbnc laúoc. 

Puesto guo en estas cperacionc:::;,la velocidad de trmmfercn-



cia de masa y de calor son importantes, sus ecuaciones deben es-

cribirse paralelamente a los balances de entalpia y de materia. 

Las ecuaciones se establecerán utilizando la Fig. 2 .. 3, don-

de los subíndices 1, 2 se refieren al fondo y a la parte superior 

de la columna, respectivamente. 

Fig. 2.3 

Sobre esta base, para una torre ele secci6n transversal cons­

·tante, un balance total de materia proporciona: 

LM.2 - L?-U GM2 - Gr.u ------------------------ (2.14) 

y para el componente que ne transfiere: 
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---------------------- (2 .14. il ) 

y un balance da entalpía, proporciona 

' 1 1 l 

r~.~2 Hr,¿ + GM HGl + q = Lru Hr,1 + GM HG2 -------- ( 2 .15) 
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comunmente, la columna operará casi adiabáticamente, por lo tanto 

q- O. Balances similares para la al tura diferencial dz son: 

= dLM ------------------------------ (2.16) 
1 1 

GMdHG = d(LM HL) -------------------------- {2.17) 

Si la cantidad de soluto transferido entre fases es pequeña compa­

rada con el flujo total, entonces, puede utilizarDe un valor prom~ 

dio de LM' y el cambio de entalpia de la fase líquida puede expre­

sarse como si resultara solamente del cambio de temperatura con un 

calor específico constante, as! que: 

---------------------(2.17.a) 

donde: L ~l + ~2 Mav = 
2 

para el cambio de entalpia en la fase gaseosa, la expresi6n en tér 

minos de temperatura es rigurosa si Cll es constante. 

= 

J 1 

GM Ch dTG + GM J. 0 dY ----------- (2 .17 .b) 

El calor se transfiere de la fase líquida a la interfase como re­

sultado del gradiente de temperatura que existe, mientras que de 

la interfase a la fase gaseosa, 6zte se t~ansfiere mediante dos me 

canismos: (1) el que resulta del gradiente de temparatura existente 

y (2) ol calor latonta anocindo con la trannfcre~ci~ de masa. Las 

can~idaden de calor trancfcrido ~ediantc estos don necaniomoo, se 

separan en lon dos t~rwino3 del lado derecho de la Ec. 2.17.b. 



Utilizando estos conceptos, las ecuaciones de transferencia 

de calor para ambas fases se pueden escribir como: 

@ Transferencia de calor sensible en la fase l!quida: 

donde Ti = temperatura en la interfase. 

(b) 2ara la transferencia de calor sensible en la fase gaseosa: 

' 
:M Ch dTG = hG a (Ti - TG) dz -------------(2.19) 

@> Y para la transferencia de calor latente en la fase gaseosa: 

1 

G 
SM lo dY ::::: Aoky a (Y

1 
- Y} dz ------------(2.20) 

Combinando las Ec. {2.17.b), (2.19) y (2.20), obtenemos: 

1 

dHG 

Separando kya de la derecha de la ecuaci6n, y designando hGa/kyaCh 

como r, la relaci6n psicro~~trica, obtenemos: 

::: 

La Ec. 2.22 es la ecuaci6n b~sica de diseño. Colocando a r dentro 

de esta ecuación para hGa/kyaCh, se hace la suposici6n de que 11a 11
, 

el ~rea por volu.men unitario de la torre, es la misma para la 

transferencia de calor y transferencia de masa. Esto será verdad 

solamente a proporciones altas de líquido, ttilcs guo el empaque 

de la torre ostü cor.ipletnracmte hill:Jcdo. Si r ::: 1, como acontece 
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con el sistema aire-agua, los t~rminos dentro de los paréntesis 

en la Ec. (2.22) están definidos como entalpias. 

----------------------- ( 2.22.a ) 

6 

::: z 
______ .. ___________ (2.22.b) 

Para cuando r # 1 : 

La integraci6n de estas ecuaciones se lleva a cabo usando valores 
• de GM y de Y'ya promediados para la altura de la columna • 

. 
La relaci6n entre la entalpia de la fase gaseosa y aquella en 

la interfase gas-H.quido se obtiene combinando las Ec. 2 .17 y 2 .18 

para dar: 

y combinando esta ecuaci6n con la Ec. 2.22.a 

------------------------------ (2.23) 

esta ecuaci6n se nplica a cualquier punto dentro del equipo, siempre y 

cuando se ponga en contacto aire y agua. 

1 

La Hnca de operaei6n {HG vs TL) so obtiene combinando las 

ecuaciones 2.17 y 2.17.u e intagrando. Esta línQO representa la 



trayectoria de las condiciones de cada una de las fases a medida 

que pasan a través del equipo, por lo tanto: 

----------------------------(2.24) 

La pendiente de esta l!nea es 1ltav CL/G~ y como para el sistema 

aire-agua y para la mayor parte de otros sistemas, esta relaci6n 

es constante (para una gama moderada do humedad}, la pendiente 

puede determinarse conociendo las cantidades de la fase líquida 

y gaseosa, as! como las condiciones de cada fase en un extremo 

de la torre o a partir de las condiciones en ambos extremos de 

la columna. La Fig. 2.4 muestra un diagrama t!pico para una 

operaci6n de humidificación. 

UNEI\ Df. lEQ<.IU.UHtlO 

H~¡ '\/$ Ta.1 -z 
r 

Pig.2.4 

TEMPERA.TURA PEL LIQUICO, Ta. • •f 
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En las operaciones donde hay una transferencia de calor y 

de masa simultúneas, as! como en la transferencia de masa o la 

transferencia de calor, la intersección de las líneas de opera­

ción y equilibrio representa un punto cero de la fuerza motriz 

y por consiguiente, esto condición sólo puede alcanzarse utili-

zando un equipo de contacto infinitamente grande. Esta candi-

ci6n de fuerza motriz nula constituye una limitante a las con-

diciones de operaci6n. Otra limittinte se presenta cuando se 

forma neblina en la fase gaseosa. La neblina se formará cuando 

la fase ligera ne encuentre sobrosaturada. 

1 

Si se traza una curva de TG vs nG utilizando un diagrama 

parecido al de la Fig. 2.4, la intersecci6n de esta curva con 

la localizaci6n geométrica de la interfase representaría condi­

ciones de forrnaci6n de neblina. Si no tiene lugar la intersec­

ci6n, entonces se podr!a operar la colur.ma. Cualquier punto s~ 

' bre la curva HG vs TG indicar!a unas condiciones en la fase ga-

seosa que se presentan en la columna, correspondiendo a una tem 
1 

peratura da la fase líquida le!da de la curva TL vs HG para el 
1 

mismo valor de HG. 
1 

Sin trazar esta curva TG vs He podr!a desa-

rrollarse inadvortidanente un diseño de la columna que fallar!a, 

en virtud de que so obtendrían condicionen de neblina, uan cuan 

do so pudiera op~rar la colu.~na por otras razones. 

Para determinar la curva TG vs HG Mickley desarroll6 un 

~~todo gráfico muy conveniente. Dividiendo la Ec. 2.19 entre la 

' % ~ "<:" h u ~T.-?G~dz CAG G 1 
~ 

r 

GM ~' k ~ (H~-P'ju~ .G y i .G L 
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ó 

h a 
G ) ------------------ (2.25) 

Pero como para el sistema aire-agua, la relaci6n de Lewis es 

igual a la unidad, la Ec. se transforma en: 
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:::: ------------------ ( 2. 25.a) 

en donde las deltas significan diferencias pequeñas, pero finitas. 

El procedimiento gráfico se ver~ en el cap!tulo 4. 

Enfriamiento y humidificaci6n adiabática del gas •. - Esta es un 

caso especial donde el liquido entra al equipo a una temperatura 

igual a la temperatura de saturaci6n adiabática del gas que entra. 

Esta temperatura del líquido ~e alcanza recirculando el líquido 

sin adicionar o retirar calor, como se indica en la Fig. 2.5. El 

desarrollo gue se presenta se aplica a cualquier sistema gas-li­

quido. En estos sistemas, la temperatura del líquido a través 

del equipo perna.necc igual a la temperatura de saturaci6n adiab&.­

tica del gns. El gas oe enfría y humidifica s1guiendo una !Inca 

de saturaci6n adiabática sobro la carta de humedad. Dependiendo 

del tiempo do contacto, el gas a la salida se encuentra más o 

monos cerca del equilibrio con el líquido. 



' -----M- +-'G 
1 1 
1 1 
t 1 ---- T_.,.. ___ _ 

1 1 
1 1 1 
1 ¡ 

t ... T'6L T•L 

- .,..,.,P•ll'IATUfll"----, 

Figura 2.5 

La entalpia del gas es prácticamente una funci6n de la tem­

peratura de saturaci6n adiabática, la cual permanece constante y 

por consiguiente la entalpia del líquido tarnbi~n permanece cons-

tante, de tal forma que si se quiere trazar una l!nea de opera­

ción, en una gráfica cono la de la Fig. 2.4, ~sta será un punto 

sobre la l!nea de equilibrio; por lo tanto, este tipo de diagra-

ma no puede ser utilizado para prop6sitos de diseño~ para establ~ 

cer la ecuaci6n de diseño se usará el hecho de que los cambios de 

temperatura y humedad están p:resentei:; exclusivamente en la fase 

gasl!osu. 
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La ecuaci6n de transferencia de nasa en la fase gaseosa es: 

G1 dY r = s k a {Y r - Y 1 ) dz ·y as 

y como Y~5 

dY' 
= 

Y' - :ll'' as 

es constante: 

y• - Y' as l 

y• - Y' as 2 
= 

kyaz 

G' s 
-------------------------- (2.26} 

Para este caso, la l!nea TG vs H~ se convierte en una !!nea recta 
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a entalpia constante, reovi~ndose desde las condiciones de entrada 

del aire hacia la curva de equilibrio. Bajo estas condiciones 

puede integrarse directamente la Ec. 2.19, ya que Ti es igual a TL. 

La integraci6n proporciona: 

L 
n 

hGaz 
= --- ---------------------- (2.27) 

Ch G~/s 

Los m6todos discutidos aqu! se aplican al sistema aire-agua, 

o a cualquier otro sistema en donde hGa/kya<;¡=l, excepto para el 

caso del saturador adiabático. Si esta restricci6n no pudiera 

satisfacerse, sino que hGafkyaCH=r, el desarrollo debe basarse 

en la Ec. 2.22.c En lugar de la entalpía, la gráfica tendr!u 

{ChrT +).
0

Y) graficado contra T. 



2.3. Destilaci6n. • 

La destilación es una operaci6n unitaria basada en la dife­

rencia de puntos de ebullici6n (diferencia de volatilidad) de los 

componentes de una mezcla liquida para formar una fase gaseosa 

rica en el componente mas volátil. En lugar de introducir una 

nueva sustancia en el sistema para producir la segunda fase, como 

se hace en absorción de gases, la nueva fase se produce a partir 

de la soluci6n original por vaporizaci6n y condensaci6n. 

La soluci6n alimentada se introduce en uno o m!s puntos a lo 

largo de la columna y debido a la diferencia de densidades de am­

bas fases, el líquido cae a trav~s de la cascada de platos, mien­

tras que el vapor se eleva a trav~s de la torre poni6ndose en in­

timo contacto con el liquido en cada plato. 

El líquido en el fondo de la columna es vaporizado parcial­

mente en el rehervidor, para producir la fase ligera, la cual se 

reint'Coduce otra vez a la torre. El resto del líquido se retira 

como producto de fondo. El vapor que sale por el domo de la co­

lumna se condensa y enfría, parte de este l!quido se retorna a 

la columna como reflujo y el resto ne retira como producto de 

domo. Sin reflujo no habr!a rectificaci6n, y la concentración 

del producto de domo no seria superior a la del vapor que sale 

del plato de alimcntaci6n. 

Este patrón de flujo en una columna de destilaciOn propor­

ciona un contacto a contracl'.}rriente del vapor y el 1.1'.quido en 

todos l©s plato~ a travén de la colu.~nn. El V3por y el líquido 



en un plato st..? aproximarán ál equilibrio1 cuanto más eficiente 

sea el cont.:1cto entre las fases. 

Los componentes !"láS liger•,Js se concentrar:in en la fase vapor 1 

mientras que: los mS.s pesndos (punto de ebullici6n alto), .se con­

centrarán en la faso liquida. DQndo cono resultado qu~ la fase 

vapor se em::iquezca en componentes ligeros conforr.ie se eleva a 

trav5s del equipo, mientrao que la fase líquida se enriquece en 

pesados conforme cae a través de la columna. La separaci6n total 

alcanzada entre el producto de cabeza y el del fondo depende 

principalmente de las volatilidades relativas do los componentes, 

el ntímero de etapas de contacto y la rclaci6n de flujo da la fase 

pesada a la de la fase ligera. 

Cuando se diseña una columna de destilación, lo que se hace 

es determinar el número de etapas en equilibrio y posteriormente 

transformarlo en el nGmero ~eal de etapas, utilizando la eficien 

cia de etapa. 

r.os factoi·co fundi:uncntales para el dis€!ño y operaci6n de las 

collll:1.nas de platos son: al Estimaci6n de los datos para el equi­

librio l!quido-vapor, b) El número do platos necesarios para ob­

tener una dotGrninada separaci6n, e) El ~ifu:!etro de la columna, 

d} El calor ~uc .hu;¡: qui,:; su.'Uinistrar al calü.crín y el que hay que 

retirar en el condensador, o~ La separación ontre plntos, f) ~a 

elección del tipo de pluto y las dot~lleu coc~nicos de loe r.iiscos. 

Cl diseno ele c;:¡ilur.mnn de n!Htipla etapa, gcncral1:11:mt0 ce ha­

ce utilizQndo ~Gto~oc gráficos, cuan~o !a aliccntaci6n contiene 

~6lo dos co~p~nontcs. El di3~rw~u x-y utili~a solancnte lu rela-
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gn un plato su aproximarán ál equilibrio, cuanto más eficiente 

sea el contncto entre las fases. 

Los componentes mjs ligeros se concentrar~n en la fase vapor, 

mientras quo los m~s pesados (punto de ebullici6n alto), se con­

centrarán en la fase líquida, Dando co~o rnsultado que la fase 

vapor se enriquezca en componentes ligeros conforme se eleva a 

través del equipo, mientras que l~ faso l!quida se enriquece en 

pesados conforme cae a trav~s de la columna. La separaci6n total 

alcanzada entre el producto de cabeza y el del fondo depende 

principalmente de las volatilidaden relativas de los componentes, 

el nfunero de etapac de contacto y la relaci6n de flujo de la fase 

pesada a la de la fase ligera. 

Cuando se diseña una columna de destilaci6n 1 lo que se hace 

es determinar el ntimero de etapas en equilibrio y posteriormente 

transformarlo en el n11mero real de etapas, utilizando la eficien 

cia de etapa. 

L~n factores funda~entales para el dineño y operaci6n de las 

colu~nas de platos son: a) Esti~aci6n de los datos para el equi­

librio líquido-vapor, b) El nt'.imero de platos necesarios para ob­

tener una determinada sep~raci6n1 e) El diái.~etro de la columna, 

d) Cl culor quo hay que suministrar al caldcr:tn y el qui:~ hay que 

retirar cm el condommclor, e) Lu scparaci6n entre platos, f) La 

clc:>cci6n dDl tit"o do plato y los detalles r:iecñnicos de los nisnos. 

Bl dincño d0 colunn~G de nGltiplc etapa, gcncraln0ntc ne ha• 

CQ utilizando ~6tcuos graficon, cuundo la alincnt~ci6n contiene 

s6lo dos conponcnteG. El diograna x-y utilizo noluncnto la rola-
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cit5n de equilibrio y el balunce de materia y es aplicable única-

mento a aquellos sistemas donde los efectos del calor de soluci6n 

y pérdidas de calor son despreciables. El diagrar.ia entalpia-con-

centraci6n utiliza, adem~s de las anteriores relaciones, el ba-

lance de energía, y es riguroso cuando se disponen de datos para 

la construcci6n del diagrama sin recurrir a suposiciones. 

Existen tres tipos de mezclas binarias: 

(1) Mezcla ideal.- Aquella en que ambos componentes siguen 

las Leyes de Raoult y Dalton, las cuales definen la presi6n par­

cial para el componente "A" en la fase pemida como: 

Pº A Pº (1-x ) B A 

y para la fase ligera: 

de donde para la fasa pesada, se obtiene: 

X ::: 
Pº B ---------------------------------(2.28) 

pO - 1)0 
- A - B 

y para l~ fasa ligera: 

y 
(Pº I Pº ) X A B -------------------(2.28.a) 

(Pº I Pº ) x + (l-x) A B 

definiendo la volatilidad rcl~tivu cow.o; 

«::;: Dº / Pº -
... l."\, lJ 

la ccuaci6n 2. 28 • .:'.! se tr.:msfor.r:o. ¡),: 
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O( X 
y X (OC-l) + l ~------------------------------(2.28.b) 

X ::::: 
y -------------------------------(2.28.c) y(l-0:) +O( 

{2) Mezclas que siguen parcialmente la Ley de Raoult. 

tomas que forman aze6tropo). 

(Sis-

= + l?º B (l-xA)a -------------------------(2.29) 

(3) Mezclas que no siguen la Ley de Roult. 

PAxA e(l-xA) ---------------------------------(2.30} 

= PB (1-xA) exA ------------------------------(2.30.a) 

M~todo de Ponchon-Savarit. 

Balance de materia y energ!a.- De acuerdo a la Fig. 2.6 y 

para el área I, un balance total de materia proporciona: 

Ga.r1 ........ = D + L .. 0 ..• 
= D + RO = D(R+l) -----------------------(2.31) 

donde R = 1No/D. Y para el componente "A"; 

= DxD + ~ºXº --------------------------(2.31.a) 

El balance de enarg!u pura la mism~ área es: 
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D fCR+l) H - RH - H l -------------(2.32) 
'- Gl !,{! L,Dj 

Esta ecuaci6n proporciona la cantidnd de calor a retirar en el ca~ 

densador. La cantidad de calor a suministrar en el rehervidor, 

Q8 , se obtiene a partir de un balance en el ~rea II: 

DH + "'u + Oc + QL- FHF ------------ (2.32.a. > L,D "ºL,W 

dpnde O¡, es la suna de las p&didas de calor en las dos secciones de 

la torre. 

La deducci6n siguiente considera que no existen p6rdidas de 

calor considerables. 

Para. la secci6n de enriquecimiento, área III, un balance 

total de materia produce: 

1M,n + D ----------------------------(2.33) 

G y ::: M,n+l n+l ~,n~n + Dx0 -------------------(2.33.a ) 

(2 .. 33.b j 

El lado izquierdo do la Ec. 2.33.b establece la diferencia de 

flujo, hacia arriba, del componente A (flujo neto hacia arriba). 
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El balance de entalpia·para el área III es: 

= L H + Q + DH 
~M ,n L,n e L, D --------- ( 2.34) 

si se define a Q'como: 

o' = 
Q 

C + DHL,D 

D 
11,,o 

Entonces la Ec. 2.34 se transfonra en: 

= 
, 

DQ ----------------- ( 2.34.a) 

El lado derecho de la Ec. 2.34.a tiene un valor constante 

y por consiguiente el lado izquierdo también lo es, independien.­

temente del número de plato,e igual a la suma del calor retirado 

en el condensador y en el destilado. 

Eliminando D entre las ecuaciones 2.33 y 2.33.a y entre las 

ecuaciones 2.33 y 2.34.a se obtiene: 

, 
HGn+l XD - Yn+l Q -

= = ------------- ( 2.35} 
~ - xn o'- HLn 

L /G se define como la relaci6n de reflujo interno. So--M ,n M,n+l 
bre el diagrama, H-xy la ecuaci6n 2.35 define una línea recta a 

travl!s de los puntos (HGn+l , Yn+l> en Gz.i,n+l , (HLn , xn) en 

1M,n Y (Q' , x0> enAD. El último punto se llama puntn "iferen­

cial y sus coordenadas representan las diferencias de flujo si­

guientes: 
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diferencia del flujo de energía hacia arriba 
= 

nofos totales que salen por el daro 

energ!a neta que sale 

noles netas totales 
que salen 

48 

diferencia de flujo del canponent.e "A" hacia arriba 
noles totales que salen por el rlato 

noles netas de 'A. que s. 
m:>les netas totales que 

salen 

Sobre el diagrama xy, la Ec. 2.35 es la ecuación de una l!nea de 

pendiente 1M,n/ GMtn+l y que pasa por los puntos (Yn+l , xn) y 

y=x=xn (ver Fig. 2.7). La ecuaci6n 2.35 se aplica a todos los 

platos en la secci6n de rectificación. 

La eliminaci6n de ~.n+l entre las ecuaciones 2.33 y 2.35, 

produce: 

1M,n 
D 

= 
' Q - HGn+l 

----------( 2.36) 
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Aplicando esta ecuaci6n al.plato superior, se obtiene la expre-

si6n para la relación dD reflujo externo, el cual por lo general 

siempre se especifica. 

L!nea .6.o GM , l 

Linea G¡., , 1 I.~.,1 , 0 

L!nea A 0 c;,_1 1 -----· ' ---{2.36.a) 
L!nea ~.1 , 1 D 

Para la secci6n do agotamiento, área IV, un balance total de 

materia da: 

~,m = GM,m+l + W --------------------------- (2.37) 

y para el componente A: 

~,m+l Ym+l + WXw ------------------ (2.37.a) 

= w;.¡ ------------------ (2. 37 .b) 

El lado izquierdo de la ecuaci6n 2.37.b indica la diferencia de 

flujo del componente A hacia abajo o flujo neto hacia abajo. 

Bl balance de entalpia es: 

~,m HLm + QB 0 GM,m+l HGm+l + WHL,W ----------- <2 .JB) 

si se define a Q" caro: 

Q" = 

la Ec. 2.38 se transforrr.a en: 

-G u - t.'n" ---------------------- i.2~38.a) - .. ,..., ..... /'! . • .. - ,...., - -
<l-9.l.f••lT.S.. ~C"'T.J. 

El ~ izqui.er:do da c:::;ta ecl!laci6n reprcsünta la diforoncia, hacia 
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abajo, del flujo de calor, ~l cual es constant~ e igual al calor 

que se retira por el fondo menos el calor suministrado al reher-

vidor. 

Eliminando W entre las ecuaciones 2.37 y 2.37.a y entre las 

ecuaciones 2.37 y 2.38.a se obtiene: 

"L Ym+l - ~ HGm+l - Q" M,m 
"" :::; ------------(2.39) 

G" xm xw HLm - Q" M,m+l 

sobre el diagrama H-xy la ecuaci6n 2.39 es una l!nea recta que 

pasa por los puntos (IiGm+l , Ym+l) en GM,m+l , {HLm, xm) en LM,m 

y (Q 11
, Xw> enAw· Aw es el punto diferencial cuyas coordenadas 

significan: 

diferencia del flujo de energía hacia abajo enel:g'ia neta que sale 
Q" = . ""---------

m:>les totales que salen por el foodo roles netas totales 
que salen 
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diferencia en flujo del oc:rt'pOOente A hacia abajo roles netas de A que s. 
XW = xroles totales que sal.en por el fcoio ""' rroles netas totales 

que salen 

sobre el diagrar.1a xy. La Ec. 2.39 es una linea recta de pendiente 

igual a ~,~/ GM,m+l que pasa por los puntos (Ym+l , xm) y 

y=x~Xw (ver Fig. 2.8). La ecuaci6n 2.39 se aplica u todos los 

platos de la sccci6n de agotamiento. 

Si so sus ti tuyc la ecun.ci6n 2. 37 en la €1Cl.m.ci6n 2. 39 se ob­

tieno: 

LM H - O" Yn.,.1 - ~w ,l:l Gr::.+1 (2.40) = -- -----------w !JG:r.+1 - HL"TI )¡" xn t:J+! 



El área II en la Fig. i.6 se utiliza para establecer el ba­

lance de materia total: 

1--~ ff•¡oc· 

~-.., 
Je e¡·.11 .... ~ 

S:tG.2.& 

••• 

F = D + W ------------------------------------ ~.41) 

= Dx0 + WXW ---------------------------- (2.41.a) 

La ecuaci6n 2.32.a establece un balance total de energía.Sustitu­

yendo en esta ecuaci6n las definiciones de Q' y Q" y si además no 

se consideran las p6rdidas de calor,se obtiene: 

= DQ' + WQ" ----------------------------- (2.42) 

eliminando F entre las ecuaciones 2.41 y 2.42: 

w O' - H F 

--------------------- (2.43) 

Esta es la ccuaci6:n de una linea recta sobre el diagra~a H-xy que 

pasn p.?r los puntos {Q', x 0 } en6.0 , U!F , zt,) en F y (Q",xw> en 

11w, (ver Fi~. 2.9). En otras palabras: 

F '"" AD + Aw -------------------------------- (2.44) 

52 



1 
H 

1 

Fig. 2.9 

---~ ....__,.. 

Conforme la relación de reflujo ~o incrementa, el punto di­

ferencialA0en la figura 2.9 so mueve hacia arriba y, corno los 

pur,tos Ao, F y Aw se encuentran en la misma linea, el punto~ 

se mueve tambi~n hacia abajo. Estos cambios resultan en valores 

grandes para LMn/GM,n+l y valores más pequeños de LM,n/GM,n+l • 

En el diagrama xy ~sto significa que las lineas de operación 

tienden a estar sobre la diaqonal de 45° y,como consecuencia, 

se requieren pocos platos, QC' Q8 , LM' LM, C-M y ~ SQ incre­

mentan, al área de tranGferencia del condensador ~r renervi.dor 
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aumentan al igual que el área de flujo de la torre. 

La relaci6n mínima de refluJo es la relaci6n con la cual se 

requiere un número infinito de et~pas para obtener la separaci6n 

deseada y ~sta corres!:iondi;¿ a un mínimo en la carga térmica, tanto 

en el condensador cor'.lo en el rehervidor. 

ftGUR._ Z..9 Cl FIGURA 2.9 b FIGUR"' ?..9.c. 

En la f'ig. 2.9.a se representan l!neas de uni6n, las cuales 

han sido extendidan hasta in~ersectar las l!neas x=xw y x=x0 • 

La definici6n de la rclaci6n de reflujo m!nimo requiere que ~Dm 

y ~rn se localicen coco se ~uestra en la figura, de tal manera 

que L).Dm está localizado por la l!nea de uni6n que intersecta a 

la recta x:o:x0 en el punto mtis alto y Ó. Wm por aquella que inter­

sectu a la recta x=xw en el punto más bajo. Pn.ru este caso, la 

línea de uni6n que Cll!Iiple estos requisitos es aquella que cuando 

se extiende pasa por el punto que representa la ali~entuci6n, F. 

equ:Uibrio es c6nc:iva hncli.a ab.'.ljo. 
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Para cuando la mezcla P.resenla una desvi.:1ci6n positiva o con 

una tendencia a formar azeótropo, ei"iste una línea de unión en la 

sección de enriquecimiento que intersecta la línea x~x0 en el PU!!. 

to m.!í.s alto y que no pasa por el punto F, Fig. 2.9.b, la cual fija 

el punto diferencial 6 Dm. Simi.lanronte, en la Fig. 2. 9. e se pre­

senta el caso para cuando la soluci6n presenta una desviaci6n ne-

gativa. En este caso, existe una línea de uni6n que intersecta la 

linea x~xw en el punto m~s bajo y que no pasa por el punto F, el 

cual establece el punto diferencial 6wm· El otro punto diferen­

cial se fija a partir de la condici6n establecida por la Ec. 2.43. 

Una vez que se ha determinado Q'rn , la relación de reflujo 

mínima se calcula a partir de la Ec. 2.36.a. 

Existen ocasiones en que dos o m~s corrientes de alimenta-

ci6n compuestas de las mismas substancias, pero con concentracio-

nes diferentes, se introducen en una columna de destilación para 

dar el mismo destilado y producto de fondo. Para este caso, se 

recurrirá a la Fig. 2.10 para establecer las ecuaciones de diseño. 

La construcci6n sobre el diagrama H-xy para las secciones de 

la colu.."'llna cobre F1 y debajo de F2 es la misma que para una co-

lUMna con una corriente de alimentaci6n con los puntos diferen­

ciales i10 y Í1w localizados de la misma ~anera como se vi6 antes. 

Para la secci6n int.err:i.edia entre alinent¡:iciones el punto diferen­

cial tJ.M se localiza a partir de balances de materia y energ!a, 

ya sea a partir de esta secci6n hacia el domo (como se indica en la 
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figura) o a partir de esta .:secci6n hacia el fondo. Considerando 
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el ~rea limitada por la línea punteada en la Fig. 2.10, el punto 

/::iM representa una corriente ficticia igual al flujo neto de materia 

que sale por el domo: 

G~,r+l - L~,r = /J. M --------------- (2.45) 



cuyas coordenadas son: 

XM 
roles netas de A que salen °"o - Fl Z¡.•1 

::: - roles r.etas totales qoo salen D - Fl 

/:J,.M 

QM 
flujo de calor neto CI\lC sale ºe+ Dl1,,o - Fl~l 

::: -
noles netas totales que salen D - F1 

.Ó.M puede tomar valores positivos o negativos. 

A partir de la Ec. 2.45 se obtiene: 

Gª • H M,r+l HG,r+l - L M,r Lr ----------- (2.46) 

de donde: 

y 

::: yr+l - X A.~ = !\;,r+l - ~ 
'X -r "r.r - Oz.t 

Ó..M = F2 - W ---------------------------

{2.47) 

(2.48) 

La conotrucci6n típica para este caso,. se muestra en la Fig. 2.11, 

donde el punto diferencial ~M se encuentra sobre la 11nea6nF1 

(Ec. 2.45) y sobre la línea Ó.WF2 (Ec. 2.48}. La curva de opera­

ci6n, para la secci6n entre alimentaciones, sobre el diagrama xy 

se obtiene utilizando líneas come la ~MK en la Fig. 2.11. 

La oayoría de las columnas de dcstilaci6n operan a una tem-

pera tura auperior a la ar:1biente 'i por con::n,guientc, tendrl'in que 

cxi~tír p6rdidas de calor a lo lar~o de la colu.':ma. L~ impor-
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tancia de las pérdidas de calor y su influencia sobre el método 

de diseño, mencionado anteriormente, se verá a continuación. 

De acuerdo a la Fig. 2.6, un balance de calor para la 

secci6n de enriquecimiento (Area III), incluyendo las pérdidas 

por calor, proporciona: 

1 
H 

1 

1 
' ( 

-:ii: 
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= 

donde QLn son las pérdidas de calor desdé el plato 1 hasta el n. 

Definiendo a Q~ por: 

Q' ~ QC + DHL,D + QLn 
L D 

el balance de calor queda como: 

= DQ~ ---------------( 2.49.a) 

Q~ es una variable que depende del ntimero de platos incluidos en 

el balance de calor. Si solo se incluye el plato del domo (n=l), 

las párdidas de calor son pequeñas y Q~ es aproximadamente igual 

a Q1
• Conforme se incrementa el ntímero de platos, QLn y Q~ se 

incrementan hasta alcanzar su valor m!s grande cuando todos los 

platos de la secci6n de enriquecimiento son incluidos. Por lo 

tanto, se necesita un punto diferencial para cada plato. 
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Para la secci6n de agotamiento hasta el plato m (Area IV, 

Fig. 2 .6} • 

:::: 

definiendo a Q"L como: 

WHL,W - QB + ~ 
Q" :::: 

L w 

por lo tanto: 

i:_ H - G H -M,n L.":! M,m+l G,m+l 

= 

:::: 

ºr.m 
Q" +-w 

WO" r. ------------- ( 2.50.a} 
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Al igual que para la secci6Il de enriquecimiento, Q"L es una va­

riable que depende del número de platos y por consiguiente se 

uect'!Sit..an punt:.os aiferencidlel:i separddOl:i para cada plato. Un 

balance total de entalpía produce: 

FH_ ::: D {lL_ + Oc + <2¡,) + W (IL - QB + QL \ ------ (2. 51) 
--'"F \L.1 D D D \-i.,W W W l 

donde QL y QL son las pérdidas de calor, totales, para la sec­

ci6n de enriquecimiento y agotamiento, respectivamente. Al re-

solver la Ec. 2.51 con las ecuaciones de balance de material, 

(Ec. 2.41 y 2.41.a), resulta: 

D -w= 
ZF - "ti·::: UF - (HL,W - QB/W+QL/W) 

xD - ZF (HL,D+QC/D+QL/D) - HF 

esta es la ecuación de la l!nea BF en la Fig. 2.12 

------ (2.52) 

De acuerdo a la Fig. 2.12, las p~rdidas de calor incrementan 

el reflujo interno y para una ca~ga de calor dada en el condensa­

dor, se requieren pocos platos para una separaci6n dada. Sin 

embargo, el rehcrvidor debe suministrar no s6lo el calor retirado 

en el condensador, sino tambi~n las p6raidas de calor. Ahora, 
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para la misma carga de calor del rehervidor y sin p6rdidas de calor, 

todo el calor debo ser retirado por el condensador y la secci6n 

de agotamiento utilizaría el punto J para detcr~inar el ntimero de 

platos y la sección de cnriquocimio~to el punto K corno puntos di-

ferenciales. De tal manera que para una carga de calor en el re-

hervidor, se requieren pccos plutoc para una ~oparnci6n dada si 

se oli~inan las p6rdiaas de calor. Por esta ra~6n, los fraccio-

nadorno oot~n aionpre bien uicladon. 



2~3.2. Método de McCqbe Thiele. 

El métodü McCabe-Thiele utiliza las ecuaciones de balance de 

material y las representa cerno líneas rectas sobre el diagrama xy. 

La solución de un problema por este método llega a ser un proble­

ma de geometría anal!tica, en el cual las ecuaciones algebraicas 

se representan como l!neas rectas. 

Estas líneas son rectas debido a que se considera que el flu­

jo molar de ambas fases en una secci6n de la torre, es constante. 

La consideraci6n del flujo molar constante implica varias 

consideraciones, la m:is importan.te es <.tquella que considera los 

calores de vaporización molares iguales para los dos componentes. 

La otra considera que la columna opera adiabáticamente y además, 

no existen efectos de calor sensible o de mezcla. 

Para la secci6n de enriquecimiento en la Fig. 2.6, la Ec. 

2.34.a se puede expreoar en la siguiente forma: 

1 + 

donde Q' incluye la carga tGrmica del condensador y la entalpia 

del destilado, por mol de destilado. Generalmente la entalpia 

del líquido nLn es pequeña en comparaci6n con O' , debido a que 

la carga tt'!rmica del condensador ez, por lo nenos, igual al calor 

latente de condcmsaei6n del liquido de reflujo. Si se consi­

dera qua HGn+l - HLn es prácticamente constante, entonces I¡/Gn+l 

ser.1 ta.~ifl1 a:m.st:mte. ta entclpia para L'.l face ligera eG: 
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HGn+l = [Yn+lCJ:\r.zt~+(l-y n-1<l)Cpv,t/'1s J (~1-To)+~fi1ii-+Cl-~+1)~1s 
(2.53) 
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donde Tr. 1 es la temperatura del vapor aue sale del plato n+l y 
:vn+ 

lasA' son los calores latentes de vaporizaci6n a esta temperatura. s 

Si la soluci6n no se desvía demasiado de la condici6n ideal, en-

tonces el t€rmino entre par6ntesis se transforma en: 

la entalpía para la fase 11nuida es: 

= 

y: 

~1-Hrn = cp--vMav(TQl+l-To}-tyn+l~~+{l-yn+l)~~{Tr.n-To)Mav- Allg(2.54} 

Para la mayoría de los casos, los tlnicos términos imoortantes de 

la Ec. 2.54 son aquellos que contienen los calores latentes de va­

porizaci6n. El cambio de temperatura entre platos adyacentes es 

peaueija, de tal manera que el t6rmino que representa el calor 

sensible es insignificante. El calor de soluci6n generalmente 

oresenta valores de cientos de B'IU/lmol de soluc16n, mientras que 

lns calores latentes a presionen ordinarias, tienen valores entre 

10,000 a 20,000 B'lU/f.~ol. Por lo tanto, para prop6sitos pr~cticos: 

::: ' (AM) av 

donde el Gltimo término es el promedio ponderado de los calores 

molares de vunorizaci6n. Para muchos p"lres de sustancias se tie­

ne aue sus Ís son nproxi~adamente iguales, de tal manera oue ~l 

nrorn~dio no oo nccccnrio. Si su diferencin en la anica dificultad 

a vencer Fara aplicar enta cansidQraci6n, entonces, es oosible 



utilizar un peso molecular ficticio !:'ara uno de los comoonentes 

de tal manera que los calores latentes ten~an el mismo valor (en 

este caso el cálculo total debe ser hecho utilizando este peso 

molecular ficticio, incluyendo las lineas de operaci6n y los da­

tos de equilibrio). 

Si se consideran dos etapas adyacentes entre las cuales exis­

te adici6n o retiro de material. Un balance de r.iaterial produce: 

L__ + G 
~r-1 M,n+l e L + r.M M,n ,r 

de donde LMr-l/GMr = LM,n/~M,n+l , por lo tanto LM,n = LM,r-l y 

GM,n+l = GM,r" El flujo de l!QUido en una sección de la torre es 

constante sobre una base molar, pero conforme pasa de plato en 

plato, el peso molecular cambia, entonces el flujo en masa no es 

constante a través de esta secc16n del equipo. 

2.3.3.Secci6n de enriauecimiento. condensador total.- En este caso, 

el condensador retira todo el calor latente de los vapores del do­

mo sin subenfriar el condensado. El reflujc y el producto de domo 

sonr por consinuiente, líquidos en su punto de burbuja y y1=x0=x
0

• 

Las ·etapas se consideran ideales,de tal manera aue la compo-

sici6n Yn del var.or aue sale del plato n está en equilibrio con el 

l!ouido de composici6n xn , oue sale del mismo plato. El punto 

(xn , yn) sobre el diaorama xy se encuentra localizado sobre la 

curva de equilibrio. 

El balance total de natcria oara esta sección, está definido 
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y Para el c~rrponentP A ~or ~a ~c. 2.33.a: 

GM'fn+l L,x + ox 0 •. 1 n 
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La ecuaci6n ~ara la línea de operación en esta sección ~s: 

L~1 D 
~X + - X --------------------------(2.55) 
GM n CM D 

X 

Y n+l = _B._ x + ..B. --------------------------- ( 2.55.a) 
R+l n R+l 

F.sta es la ecuación de una l!nea recta sobre el diagraMa xy,de 

pendiente LM/GM = R/ (R+l) y con ordenada al orioen iqual a X 0/(Rtl). 

cuando x.i =: Xo I Yn+l = X01 por lo tanto, la ltnea de a~eraci6n in-

tersecta a la diaqonal de 45° en y=x ::::x 0 • Con este punto y el valor 

de la ordenada al ori~en,se construye facilmente la línea de ope­

raci6n. 

2.3.i.Secci6n dé aootamiento 1- Para la .secci6n de la torre localiza­

da por debajo del punto de alimentaci6n los flujos LM y GM permane­

cen constantes al nasar de plato en plato pero, no son necesaria­

mente iauales a los de la secci6n de enriquecimiento. Las etapas 

se consideran ideales. La ecuaci6n del balance total de materia 

para esta sccci6n está dada por la Ec. 2.37; 

,,,. para el comoonente A,. por la Ec. 2.37.a: 

ta acuaci6n para la lfnea de o~nruci6n en esta secci6n es: 

Yw+l ... t-1 --------------------------- (2.56 ) - ::: XW 
GM 



= LM X 

L -w m 
A-1 
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w 
::- xw ---------------------- (2.56.a) 
LM-':; 

Esta es la ecuación de una línea recta cuya pendiente es Lr.i/GM=Lz.i/ (LM-W) 

cuandc x = x,,, , y +l = x._,, cor ¡..- tanto la linea de operaci6n in-m ,. m .,, 

tersecta a la diaaonal de 45° en x-=Y=Xw· 

2.3.5. Plato de alimentaci6n.- Los efectos cuantitativos que origi­

na la introducción de la alimentaci6n derenden de la condici6n de 

~sta. La alimentación se puede introducir corno un l!auido fr!o, 

como un líquido saturado a su temperatura de ebullici6n, como una 

mezcla de vapor y liauido, como un varar saturado a su temperatu­

ra de condensación o como un vapor sobrecalentado. 

Los cinco tipos de alimentación se oueden correlacionar uti-

!izando un único factor, que se representa oor "fu y que se define 

como el número de moles de vapor en la secci6n de rectificaci6n que 

resultan de la introducción de cada mol de alimentaci6n. Por con-

siquiente, f tiene los siguientes límites num~ricos para las dis­

tintas condiciones de la alimentaci6n: 

Alimentaei6n como Hquitio f:e!o f < o 
Alimentaci6n co&no l!cr.uido saturado f = o 

Alimentac16n líquido-vapor o <f < 1 

AU.mentaci6n como vapor saturado f = 1 

Alimentación como vaoor sobrecalentado f > 1 

La contribución a GM de toda la alirentaci6n es fF de 

forma que: 

::: G'., + fF ... 
GM - f!'M = fF -------------------------------- ( 2.51) 



Análogamente, la contribución a LM de toda la alimentación es 

F(l-f), de forma que el liquido total de reflujo en la secci6n 

de agotamiento es la suma de LM y F(l-f}, o sea: 

= 

(1-f)F --------------------------- (2.57.a) 

2.3.6. Linea de alimentaci6n.- Las Ec. 2.57 y 2.57.a se pueden 

utilizar, con balances de materia, con el fin de obtener el lugar 

geométrico de todos los puntos de intersecci6n de las lineas de 

operaci6n. La ecuaci6n correspondiente a esta 11nea de intersec-

ciones se obtiene de la siguiente forma: Las Ec. 2.33.a y 

2.37.a se pueden escribir como: 

= 

= 

restando la segunda ecuaci6n de la primera: 

de acuerdo con la Ec. 2.41.a, los dos últimos t~t-minGs de esta 

ecuación se pueden sustituir por FZF. Por otra parte, sustitu­

yendo L~LM de la Ec. 2*57.a y GM-GM de la Ec. 2.57, se obtiene: 

fFy = 

y = 

~(1-f)Fx 

l-f ·yx + (2.58) 

La ecuaci&l 2. !58 representa unu recta, llamada línea de alimenta-

ci6n, sobre la que entán :Jituadao todas lao intersecciones de !as 
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lineas de operación. Esta línea corta a la diaqonal de 45° en 

El valor de f cuando la alimentación entra como un líquido 

frío, se obtiene mediante la ecuaci6n; 

ar¡: (TLb - TLF) -------------------------- (2.59) 
f =- X 

para vapor sobrGcalantado, la ecuación es: 

CpV (T GF - TGd) 
f :::: l + ----------------------- (2.59.a) 

X 

Otra forma de establecer la ecuaci6n de la l!nea de alimen-

taci6n es la siguiente: Considerar la secci6n de la columna don­

de se localiza el plato de alitnentaci6n (Fiq. 2,13). En este 

plato las cantidades de líquido y vapor cambian abruptamente. 

Para establecer la relaci6n general, se parte del balance total 

de materia y energ!a. 

= GM + Li.t ------------------------( 2.60) 

F {eá,.,, • '.l•.tlot: 
. L.,,, XF ,14&.f' 

z.,. 
H., 
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ras corrientes de vaoor y líauido dentro de la torre están satura-

das, y las entalpías molares de todos los vapores saturados en 

esta sección son casi idénticos, además los cambios de tempera­

tura y compozici6n son pequeños. Lo anterior es cierto tambi~n 

para la corriente líquida, de tal forma oue HGf = HGf+l Y HLf-l= 

HLf" Así que la Ec •. 2. 60.a se transforma en: 

combinando esta ecuaci6n con la Ec. 2.60, se tiene: 

= q --------------------- (2.61) 
F 

La cantidad "q" está definida como el calor requerido para con­

vertir l mol de alimentación desde su condición HF a vapor satu­

rado, dividido por el calor latente molar HG - HL. Combinando 

las Ec. 2.60 y 2.61 se obtiene: 

F (q-1) - .... ----------------------------- (2.62) 

A partir de las ecuaciones del balance de ~.ateria y de la Ec* 

2.61, se obtiene la ecuaci6n de la !!nea de alirnentaci6n: 

y = ~ X - ~ ------------------------------ (2.63) 
q-1 q-1 

cuando el vapor que se retira por el domo se condensa y se 

enfr!a por debajo de nu punta de burbuja,de tal fonr.a aue el re­

."lujo se introduce ü la torre corr.o líquido ~ubenfriado r el var.or 

GM,i que abandona el plnto oupcrior tendrá au0 condensar, en parte, . 
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para poder calentar el reflujo h;::ista su ounto de burbuja. La can 

tidad de enerqía requerida para este calentamiento es: 

LM,O cpL Mav (TLb,() - TL,R), donde TLb,O y TL,R son la temperatura 

de burbuja del reflujo y la temperatura actual del reflujo, respe~ 
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- '2' tivamente. Una cantidad de va.por iqual a: 1M,o'Pr.Mii\tr(T!h,O-TL,R)/(I\ !1)av 

condensará para proporcionar le. energía necesaria y el vapor con-

densado se adicionará a la corriente de reflujo, LM,O por lo tan­

to, la cantidad de l!quido por debajo del plato nGmero 1, será: 

:::: 1No + 
LMO cpL Mav (TLb,O - 'l'LR) 

cXM> av 

Definiendo una relación de reflujo aparente como: 

= 

Por lo tanto, la ecuaci6n de la línea de operaci6n para la sec­

ción de rectificaci6n es· 

Yn+l = R' --x + 
R'+l n 

--------------------- (2.65) 
R'+l 

Est.a !!nea unaa por el punto yox=xn, con intersección al oriqen, 

igual a x0/CR'+1) y con no:ndiente igual u n 1 /(R'+l). 



2.3.7. Destilaci6n en equino de contacto continuo.- El trata-

1:liento de la transferencia de materia en una columna empacada 

considera la naturaleza diferencial del cambio que ocurre dentro 

de ella. Se considera que sobre un elemento diferencial de altura 

az, la presi6n parcial en el vapor, del componente con punta de 

ebullici6n más bajo, se incrementa en una cantidad diferencial dp. 

Además el nG.~ero de moles de vapor que pasa a través de la columna 

permanece constante. El nú.~ero de moles del componente m~s volá-

til que pasa a la fase ligera es: 

dw = df?GS ----------------------------------- (2.66) 
PtM 

este flujo de materia debe ser igual a la velocidad de transfe­

rencia por difusión, la cual se expresa como: 

dw k' G.Ó.pdA k' GaApSdZ ---------------- (2.67) 

Al combinar y rearreglar las ecuaciones 2.66 y 2.67 se tiene: 

z ------------------ (2.68) 
G 

El término clel lado izquierdo de la ecuaci6n se puede considerar 

como una medida de la dificultad para realizar la separación y 

est~ definido ccrr.o el número de unidades de transferencia 

;::: ---------------------------- ra.69> 
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dy 
------------------------- (2.69.a) 

Entonces, la altnru a~ la columna se traduce en multiplicar la 

altura de la unidad de transferencia, definida como: 

H'.i.'U ::: 

6 

HTU :::: 

G 
k~ 

G 

IC 1 a y 
por el nfunero de unidades de transferencia. 

2.4. Extracci6n líquido-l!quido. 

(2. 70) 

(2.70.a) 

La extracci6n liquido-líquido conniste en la separación de 

los constituyentes de unu soluci6n liquida por contacto con otro 

l.íquido inmiscible que disuolvo preferantementc a uno de los con:!_ 

tituyentes da la soluci6n original, dando lugar a la aparición de 

dos capas líquidas inmiscibles de diferentes densidades, con lo 

cual se obtiene un cierto grada de separaci6n, y ~ste pueda ser 

mejorado si se usün contactores de mGltiple etapa. 

La soluci6n a tratar se denomina alimentaci6n, y el liquido 

con el cual la alimentac.i.6n se pone en contacto es el solvente. 

Despu8s del contacto entre la illincntac.i6:n y el Golventc, se ob-

tienen dos fases líquiüao, d~nominadas: E~tracto {la m~s rica en 

solvente) y Refinado (la ~ás pobre en oolvente). Una u otra capa 

pueden ser la superior, o ligera, o la inferior, o pesada, según 

sus densidades relativas. El solvente puedo ser particularmente 

ali~ontaci6n, cuy<.! prcp0rci6n nl ot:ro PS mayor en el extracto 
que en el refín3ao o en lQ alJ~ontQci6n tnicial. 
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En cualcmier I ·roceso de eJ:tracci6n se necesita: 

i) Contacto de la soluci6n líquida oriqinal con C'l solvente. 

ii) Separaci6n de las capas o fases resultantes. 

iii) Separaci6n y recuperación del solvente de cada una de 

las fases para volverlo a utilizar. 

El sistema puede ser de una sola etapa o de una serie de ellas, 

siendo lo último lo mi!s frecuente. Una etapa en aue se alcance el 

equilibrio entre las dos fases, se dice que es una etapa de extrac­

ción ideal o te6rica. El rendimiento de la etapa se mide por la 

apr.oximación con que se alcanza el eauilibrio. 

Los elementos esenciales de un proceso de extracci6n son: la 

operación de poner en contacto los materiales y el grado de extra~ 

ción o de separación obtenido. En alaunos casos, la scparaci6n 

subsiguiente de cada fase y la separación o recuperaci6n del sol­

vente de cada una de ellas, puede tener una importancia igual o 

mayor y determinar el ~xito de la aplicaci6n de un proceso de ex­

tracción. Por ejemplo, la tendencia hacia la cmulsificaci6n de 

las dos fases puede ocasionar dificultades insu~erables en su se­

paración despu~s de entrar en contacto. El acercamiento de ambas 

fases a la misma densidud ocasiona dificultades semejantes. 

En la extracci6n líquido-líquido, la separaci6n y la recupe­

ración del solvente se realiza por destilaci6n, por evaporación , 

por calcntaniento o enfrianicnto para disminuir la solubilidad del 

soluto y producir así dos fases; por extracci6n del solvente pri­

mario con un solvente secundario y la sep~~aci6n subsiouiente de 

a~bos por dectilü~i6n. La dentilüci6n nuele Der el rn~todo náo 

fac~ible y el r::fü; frecuentor.:onte e::ipleado. La cxt.racci6n del sol-
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~ente primario dentro de otro secundario ofrece a veces ventajas, 

ya que a menudo puede eleqirse este filt.imo,da modo que su sepa­

raci6n del primario por destilaci6n sea relativamente más f~cil 

y menos costosa que la del primario del extracto. 

El métodr em~leado depende de las propiedades del solvente, 

extracto y refinado. Esto es un factor importante que decide a me-

nudo la economía de un proceso de extracción. Aunque un solvente 

determinado pueda dar una excelente selectividad y una buena se­

paraci6n entre los dos componentes de la alimentaci6n, su aplica­

ci6n puede resultar imposible en la práctica por la dificultad de 

separarlo del extracto y del refino, y sólo se empleará cuando no 

sea posible ningGn otro m~todo de separación de los componentes 

de la alimentación. 

SELECCION DEL SOLVENTE. Es poco probable que un l!quido en parti­

cular exhiba todas las propiedades consideradas deseables para la 

extracción. Las siguientes caracteristicas son las que general­

mente se consideran al hacer la selecci6n del solvente. 

i) SELECTIVIDAD. La efectividad del solvente "B" para sepa­

rar una soluci6n de "A" y "C" en sus componentes se mide comparando 

la relación de "C" a "A" en la fase rica en solvente,a aquella en 

la fase rica en "A" en el equilibrio. La relación de las rela-

cienes, factor de separaci6n o selectividad,~, es análoqo a la 

volatilidad relativa on destilación~ Si E {capa de extracto) y 

R ~capa de re:l:ino} son las fases en equilibrio, entonces: 
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(fracción ncso de "C" cm: E)/(fracei6n uea0 cfo "A" en E) 
(fracci6n !'!OGO d(> "Cº cm R)/{frac:ci6n peso de "A 11 en R) 



j3 = 
yE {fracci6n. peso de "A" en R) 

xR (fracción peso de "A" en E) 

para todas las operaciones de extracci6n, la selectividad debe 

exceder la unidad. Si la selectividad es igual a la unidad, la 

separación no es posible. 

El qrado de selectividad varia con el intervalo de concentra 

ci6n y, en cierto arada, con l~ temperatura. En alqunos siste­

mas la selectividad se invierte con la composici6n. En este 

caso, existe una composición especial para la cual el solvente 

no es sel~~~ivo. Este fenómeno es análogo al de la mezcla azeo 

tr6pica en la destilaci6n 1 y tiene implicaciones semejantes. 

Como era de esperar, la composici6n de la mezcla en que no hay 

selectividad varia con la temperatura. La experimentaci6n es el 

6nico rn~todo seguro para predecir la selectividad de un solvente. 

ii) COEFICIENTE DE DISTRIBUCION. Es la relación y*/x* en 

el equilibrio. Mientras auc no es necesario aue el coeficiente 

de distribuci6n sea mayor que la unidad, valores mayores son de­

seables ,con lo cual disminuye la cantidad de solvente requerida 

para la extracci6n. Este coeficiente de distribuci6n de los 

componentes de la mezcla a separar depende del solvente emple~ 

do, de la composición de la mezcla y de la temperatura de ope-

racifu. 

iii) RECUPERJ\B!LIDAD. Es si~mpre necesario recuperar el 

solvente para volverlo a usar, y esto so hace, frecuentc:ieute, 

utilizando otra operm::i6n dé transferencia de :rr.asa, aeneralmente 

destilaci6n. ~i se usa la dostiluci6n, el solvente no debe for-
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mar un aze6tropo con el so~uto extraído, y las mezclas deben 

mostrar una alta volatilidad relativa para obtener un bajo cos­

to de recuoeraci6n. Aquella sustancia en el extracto, ya sea 

solvente o soluto, la cual esté presente en menor cantidad debe 

ser la más volátil para reducir los costos de energía. Si el 

solvente va a ser evaporado, su calor latente de vaporizaci6n 

debe ser pequeño. 

iv) DENSIDAD. Una diferencia en densidad de las fases H.­

auidas saturadas es necesaria para la operación de equipo de 

contacto continuo y por etapas. Entre mayor sea esta diferen­

cia, es mejor debido a que la separación de las capas resultan­

tes déspu~s del mezclado es rápida. La diferencia en la densi­

dad para las fases en equilibrio disminuir& conforme la concen­

trac16n de "C" se incrementa y caerá a cero en el punto de 

pliegue. 

v) TENSION INTERFACIAL. cuando la tensión interfacial es 

alta se produce más fácilmente la coalesencia de la emulsión, 

pero se dificulta la dispersión de un l!quido en el otro. La 

eoaleseneia es de gran importaneia y por consiquiente la ten­

si6n interfacial debe ser alta. La tensión interfacial entre 

fases en e~uilibrio es cero cuando se está en el punto de plie-

gue. 

vi) REACTIVIDAD 0.UIMICA. El solvente debe ser estable 

químicamente e inerte con respecto a los otros componentes y 

al material de construcci6n del cauino. 

vii) VISCOSIDAD, PtIBSION DE VAPOR Y PUNTO DE CONGELACION. 
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Deben ser lo más bajo posible para facilitar su manejo y alma­

cenamiento. 

APLICACIONES. La extracción líquido-líquido como procedi­

miento de ingeniería química, oncuentra aplicación en la separa­

ción de componentes de mezclas líquidas en las que los m6todos 

como destilación y evaporación son impracticables. En el caso 

de la extracción líquido-liquido las dos fases en contacto son, 

generalmente, completamente diferentes qufnicamente, y 6sto ori­

gina una separación de sustancias de acuerdo al tipo químico. 

cuando se puede utilizar la extracci6n o bien la destilación, 

se opta generalmente por la destilación, a pesar de la necesidad 

de calor y agua do enfriamiento. En extracción es preciso recu­

perar el solvente para su reutilizaci~n, lo cual exige tambi~n 

una cperaci6n de destilación, y la combinación de las dos opera­

ciones es más complicada, y generalmentct más cara que la corres 

pendiente destilación. Por otra parte, en extracción interviene 

un tercer componente, el solvente, cuyas p~rdidas es preciso re­

poner. En muchos casos, ln elección entre los métodos de desti­

lación y extracción requiere w1 estudio comparativo de ambos. 

Como en las operaciones gas-liquido, el proceso de extracci6n 

se puede llevar a cabo en equipo por etapas o de contacto conti­

nuo. 

CONTACTO POR ETAPAS. La extracci6n en ente tipo de equipo 

se realiza de acuerdo a una variedad de arreglos, dependiendo 

de la naturale2a del niGtc~a y de la separación decenda. A con­

tinqnci6n oe verán loa diforentco arreglos para cfectu~r la ex-
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tracción, en cada uno de ellos se considerará cnie cada etapa es 

una etana te6rica o en eauilibrio, de tal forma que el extracto 

y el refinado que salen de ~sta se encuentran en eouilibrio. 

En cada etapa se produce el contacto de los líquidos insolubles 

y la separaci6n de las fases resultantes. Un mezclador y un 

sedimentador constituyen una etapa y para operaciones en múlti­

ple etapa, ~stas pueden arreolarse en cascada como se desee. En 

operaciones de mGltiple etapa en contracorriente se utilizan, 

generalmente, torres. 

2.4.l.EXTRACCION EN SIMPLE ETAPA. 

2.4.1.1.Solvente parcialmente miscible con uno de los compone!!. 

tes de la alimentaci6n y totalmente miscible con el 

otro.- La operación puede ser intermtente o continua. 

Es el m6todo más simple y comfin y consiste en poner en 

contacto el solvente y el material a tratar (alimenta­

ción) una s6la vez y luego recuperar el producto y el 

solvente sin hacer ninguna extracción posterior. Este 

m~todo es el menos eficaz y rara vez es factible a es- · 

cala industrial. ':l'al corno se. practica, suele l!~arse 

c~si al e~uilibrio, por consiguiente. la cantidad de 

sustancia disuelta extra!da depende Clnicamente de las 

relaciones de equilibrio y de la cantidad de solvente 

usado. La recuperaci6n en el extracto es pequeña y 

está limitada nor la cantidad de solvente empleada. La 

concentraci6n del extracto es baja, y el orado de sc­

paraci6n entre los componentes de la alimentación es 

poco natisfactorio. En la Fiq. 2.14 se muestra la 

etapa de extracci6n, en donde la alimentaci6n,F, con-

78 



tiene las substancias "A" y "C", con una fracci6n peso 

en "C", :x:F. Esta alimentaci6n se pone en contacto con 

el solvente, principalmente substancia nau con una frac 

ci6n peso en ''C", y s, para dar el extracto E1 en equi­

librio con el refinado R1 (Ver Fig. 2.15). 

SC\.VEt.lTli ____ '" 

5r1 , !Is 

FIG. 2..11. 

Cuando se adiciona S a F se f•roduce la mezcla M1 , la cual 

por sedimentaci6n forma las fases en e~uilibrio E1 y R1 unidas 

por la linea de uni6n que pasa por M1• Un balance total de ma­

teria proporciona: 

F + S.Fl E1 + R1 --------------------- (2. 71 ) 

FxF + ~Fly s ::: Ml XMl ------------------------- <2. 71.u ) 
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de donde se pued1.: t.:<'!lcular xM • La cantidad de solvente reCTuerida 
- 1 

~ara orcducir la mezcla M1 se obtiene a partir de: 

Xp - X.l\fl --------~--------------------- (2. 71.b) 

la cantidad de extrecto se calcula a partir de: 

= 

-------------------------- ( 2. 71.c ) 

y Ri_ se determina a partir de la Ec. 2. 71 

Los cálculos tambi~n se pueden hacer utilizando composicio­

nes sobre una base libre de solvente y utili~ando el dia~rama co­

rrespondiente, Fiq. 2.15.a Si el solvente S está formado nor el 

componente "Bw puro, su valor N tiene un valor {nfinito y la l!­

nea FS es vertical. El extracto E1 y el.refinado ~l est~n unirlos 

por la recta de reparto gue pasa por M1 • 

El balance de material para usarse con este diagrama debe ser 

hecho sobre una base libre de solvente: 

F' + 51
Fl 

::: M' :::: 
l E' l + R' l -------------- ( 2. 72) 

Normalmente la alimentaei6n está libre de solvente, entonces F~F'. 

Balance de materia para "en: 

::: 

so 
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y para "B": 

creneralmente NF=O {la alimentación no contiene solvente, "B"). La 

cantidad de extracto sobre una base libre de solvente se obtiene 

a partir de: 

E' = 1 
M'1 (Xl-l1 - Xl) 

Y¡ - x1 
----------------------- ( 2. 72.c) 

Ia cantidad de R' 1 se obtiene a partir de la Ec. 2. 72. El peso to­

tal de extracto y refinado se obtiene de: 

Si el solvente estS formado por el componente puro "B", entonces 

N5 =oo • La Ec. 2.72.b sique aplicando bajo las siauientes con­

sideraciones:S'Fl =O , N5 =o, S'F,lNS = B y F' ~ M'¡· A par­

tir de las Ec. 2.72 y 2.72.a,se obtiene: 

R' 1 

E' 1 
--------~----------------------(2.72.d) 

2.4.1.2. Solvente parcialmente miscible con ambos componentes de la 

alilllentaci6n ;- t.as ecuaciones que pueden deducirse son análogas a 

las indicadas para el caso anterior. 

2.4.1.J. Sistemas inmiscibles .- Se presenta un caso especialmente 

sencillo cuando los componentes "A" y "B" son totalmente inmisci-

bles entre sfr y ~ermanecen cada uno en una fase. 

En este caso, resulta c~nvcnicnte referir la concentraci6n 

de cada faGe al co~Ponente inmutable de In nisrna; es decir, la com 
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posici6n del refinado se üxpresa por x' {Peso de "C"/peso de "A") 

y la del extracto por y' (peso de "C"/peso de "B"). Desianando 

por A a la cantidad de 11A11 en la alimentación de cornposici6n x'p 

y por B la cantidad de "B" en el ai;;ente extr.•ctor de composici6n 

Y's ,por un balance de l"'.ateria referido al comnonente "C", tenemos: 

AX'F + By's - Ax'1 + By'1 --------------------(2.73) 

siendo x 1

1 e y• 1 las concentraciones del extracto y refinado ob­

tenidas al alcanzarse el equilibrio entre fases. La ecuaci6n an-

terior puede ponerse en la forma: 

-A(x' - x' ) 1 F 

y rearreglando: 

x' l 

v' • s 
x• 

F 

B (y' - y' ) 1 s 

A 
- ---------------------------- {2. 73.a } 
B 

2.4.2.EXTRACCION SIMPLE EN MULTIPLE ETAPA. En este arrealo la can­

tidad total de solvente utilizado se divide en varias porciones. 

L3 extracci.:Sn c.onsiste en tratar la alirientaci6n con cada una de 

esas oorciones de solvente nuevo en una serie de etapas o nasos 

sucesivos. Esto es~ el .refil'..adc de ln primera et:aoa de la extrae-

ci6n se trata con solvente nuevo en una oecrunda etapa y as! suce-

sivar.-:ente. 

Los resultados vnr!an se~ún las proporciones en que se divi-

de el solvente ~otal entre las diversas etapas. Los mejores re­

sultados se obtendrán con cantidades iaualcs de nolvcnte en cada 

et.ana. A meneo ~~e el OQlVente de la nlir.entaci6n sea nuv innis - -
eible con el solvente de extracción, la conaraci6n entre los co~-

• 
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ponentes de aquella tiende,.no obstante a ser naco satisfactoria. 

Se necesita una cantidad excesivamente qrande do solvente para 

alcanz~r un alto grado de extracci6n por este ~€todo, y la con-

centraci6n del soluto en la capa de extracto es baja. La caneen 

traci6n de la capa de extracto va disminuyendo cada vez más en 

las etapas sucesivas. 

2.4.2.1. En la Fiq. 2.16 se muestra el arreglo de las etapas de ex-

tracción para el caso en ~ue el solvento sea parcialmente misci-

ble con un componente y totalmente miscible con el otro. El 

cálculo de ~stas se puede hacer sobre un diagrama trian~ular o 

sobre el de coordenadas sobre una base libre de snlvente. Todos 

los balances de materia para una etapa se aplican a las demás, 

excepto oue la alimentación a una etapa es el refinado de la an­

terior. As!, para la etapa "n": 

balance total: R + S = Mn :::: En + Rn ------------{ 2. 74 ) n-1 F,n 

balance para "C": Rn-lxn-l + ~,rl S e: M¿c:Mil ::: Erf' n + 1\rn ----(2. 74.a) 

Si se utilizar. coordenadas sobre una base libre de solvente: 

balance para "A" + "C": R' +s• <= M' =E' +R1 ----------(2 75) n-1 F;n n n n • 

balance para "B": 

RI V ..LCI V .-IJI V -t;'I V ..l.Df V 
¿ n-r'n-1 ·~ F,n·s-··· n·'?'n~- n·n··· n .. n ---<2. 75.a} 

R' N_ +s' N ::::W N.. cE' N_ +R' N_ - ... -(2.75.b} n-1-·Rn-l F,n S n .M:l n-En n-Rn 

Se pueden utilizar can.tidades diferentes de solvente en cada etapa 

y aGn a diferente terr.peratura. Para una concentraci6n final en el 

refinado, entre menos etapas se utilicen, se requerirá mayor can-
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Debe hacerse notar que.este método de extracci6n se emplea 

solamente cuando el coeficiente de distribuci6n es muy elevado 

con respecto al componente a extraer, y cuando el solvente no ha-

ya de recuperarse, o bien, su recuperaci6n resulte muy econ6rnica. 

2.4.2.2. Líquidos insolubles.- Cuando el solvente de extracci6n 

y el solvente de la ulirnentaci6n son insolubles y si permanecen 

as! en todo el rango de concentraciones donde el soluto se distri 

buye, entonces los cálculos se simplifican de tal forma que un 

balance para 11 c•• en la etapa "n" proporciona: 

Ax • + B y' n-1 n S = By' +Ax' n n n 

Y's - Y'n A = (2. 76) 
Bn x' - x' n-1 n 

Esta es la ecuaci6n de la línea de operación para la etapa n de 

pendiente -A/Bn que pasa a trav~s de los puntos (x 1 n-l , y 1

5 ) y 

<x' •r' ) • 
· n ' "' n 

2.4.3. EXTRACCION A CONTRACORRIENTE EN MULTIPLE ET1\PA. 

2.4.3.1. La Fig. 2.17 ilustra esquer:liiticamente el flujo de 

materigles en este método, para el caso en que el solvente sea 

parcialmente miscible con un componente y totalmente miscible con 

el otro. Las corrientes de extracto y refinado fluyen de etapa a 

etapa en contracorriente para dar dos productos finales, refinado 

Este sistem.J se compone de una serie de r.:ezclad.ores, cada uno 

con,ou ncdi~cntndor independiente, o pueue emplearse algún sistema 
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continuo de columna de platos. Para un grado de separaci6n dado, 

este tipo de operación reouicre menos etapas nara una cantidad 

dada de solvente, o menos solvente para un número fijo de etapas, 

que los m~todos descritos anteriormente. 

ALIMENTACIOH F,;r:.., __ _,. 

EXTRACTO 
E1 ,!.f, ----

e: 

El balance total de materia es: 

F + SF = E¡ + 1l?P = M ------------------------- (2.77} 

El punto M se localiza sobre la línea FSF cm lu figura y,a partir 

de un balance para el componente "C": 

Fx F + SpYs "' E1Y1 + Rm~ ~N!' :::: ~.xl-1 

Fxr + Sp°Ys 
XM "' ----------------------------- (2. 71.a) 

ll' + SF 
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Fearreqlantlo la Ec. 2. 77 se obtiene: 

= .6.R ---------------------( 2. 77 .b l 

Donde AR es el punto diferencial definido como el flujo neto hacia 

afuera en la Gltima etapa, Np. De acuerdo a la Ec. 2.77.b,cuando 

las líneas E1F y SF~P se extienden,.6stas d~ben intersectarse en 

el punto AR, como se muestra en la Fig. 2.17. On balance de materia 

incluyendo las etanas "S" a ºN 11 produce: p 

6 

~P - SF ""' R5 _1 - ES oAR ------------------- {2. 77.c) 

de tal forma que la diferencia de flujo en un punto entre dos et~ 

pas adyacentes es constante e igual a/:l.R. La línea E5RS•l cuando 

se extiende debe pasar,trunbi6n,n trav6s de AR. 

La Fiq. 2.18 muestra la construcci6n qr~fica en coordenadas 

sobre una base libre de solvente. El balance de materia total so-

bre una base libre do zolvente es: 

E' l + R'Np = Mt --------------------(2.78) 

El pmto M' se encuent:til. sobre la l!nea F • S • F con coordenada XM , 

~sta Gltima calculada a partir de un balance de materia para "C": 

M' XM --------------------------(2. 78.a) 

l? •• 
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La línea E' 1R 'NP debe. na.sar por el r.-unto M', por lo tanto: 

F' - E'¡ == f:lR' ----------------- ( 2. 78 .b} 

Un balance de materia entre las etaoas "S" y "Np" proporciona: 

R'N - S 1 F = R' - E' o "n•-----------(2.78.c) p S-1 S u 

donde~1 representa la diferencia de flujos, eobre una base libre 

de solvente, en la etapa Np. Y esta diferencia permanece constan­

te para cualquier punto entre dos etapas adyacentes. Cuando la 

línea E's R's-l se extiende, ~sta debe pasar a trav6s del punto 

AR sobre la gráfica: 

Un balance de materia para el componente "C" entre las etapas 

"S" y "Np" proporciona: 

' R 's-1 Xs-1 - EsYs = aR 1 XAR --------------------( 2. 78.d) 

y un balance para el componente "B" es: 

R's-1 ?~RtS-1 - E'sNES ==AR' NAR ---------------(2.78.e} 

R's-1 NES - N~~ 

?iRS-1 - NM 
-----------( 2. 78 .f ) 

Ia relación de flujos R 1s-1/1'.! 1 s GQ puedo obtener I tambilin, a partir 

de la relaci6n de las lonqitudes de las líneas. E 1

5~Rt/R's-lD..n• 

en la Fig. 2.1s 
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= difE>rertcia de flu30 deJ. oarp. "B 11 en la etura Np' lo C"Ue sale-lo cue entra 

flujo rinto hacia afuera sobre una base libre de "E" 

LiR' 

X _ diferencia de flujo del CCil!P· "C" en la etapa ~, lo que sale-lo que entra 
AR -

flujo neto hacia üfw:,ra sobre t:.n:! base libre de "B" 

2.4.3.2. Líauidos insolubles.- Para este caso, la cantidad de solvente, 

"B", en el extracto y la cantidad del componente ''A" en el refino 

permanecen constantes. Un balance total para el cor.iponente "C" es: 

&.1 'S + Ax' F 

A 

B 
= 

Y 1 ¡ _ Y's 

x' x' F Np 
-------------------------------(2.79} 

Esta es la ecuaci6n de una línea recta, línea de operaci6n, de peE. 

diente igual a A/B, la cual pasa por los puntos (y•1 , x•F) , 

(Y's, x'N ). Un balance entre las etapas 1 a. la Ses, sirnilar-
P 

mente: 

A :::: 

"1 y 1 

~~1..__ __ ~s+~l ------------------------------(2.79.a) 
B x'p - x 1

5 

2.4.4.EXTRACCION EN CONTRACORRIENTE CON REFLUJO.- Mientras que en la 

operaci6n ordinaria a contracorriente la concentración r.iás alta 

en el extracto es, en el mejor de los casos, aquella en equilibrio 

con la de la alimcntaci6n, el uso del reflujo por el lado de sa-

lida del extracto nroporcicna ~n producto aún m~s ric~, co~o en 

al caso de la rcctificaci6n en una columna de dcstilaci6n. 



El principio so~rc el que se basa el reflujo en la extrac­

ción es análogo al de la destilación, ésto es, que se pretende gue 

la capa de extracto que snle de la última etapa alcance el estado 

de equilibrio con un rcfinado m§s rico (por ejemplo, el extracto 

con un contenido de solvente reducido}. Está, sin embargo, some­

tido a algunas limitaciones que no se encuentran en destilaci6n. 

El retorno de reflujo no debo conducir a un sistema completamente 

miscible, restringiéndose las proporciones del reflujo a las que 

dan un sistema cuya cor.iposici6n cae todavía en la región de dos 

fases. El reflujo debe tener una densidad distinta de la de la 

capa de extracto. Pero ni aún con el reflujo es posible que los 

productos, el extracto y el refinado, se compongan teórica y respe: 

tivamente de los dos componentes puros de la alimentaci6n, a menos 

que el solvente extractor sea s6lo parcialmente miscible con ambos 

productos. .Por consiguiente, este tipo de extracción se utiliza 

más frecuentemente en sistel!lil.s de tres componente::; con dos pares 

parcialmente miscibles, pudi~ndose obtener los componentes de la 

alimentaci6n "A" y "C" con una pureza del 100% • 

El disponer de reflujo permite obtener g~ados de sepazaci6n 

elevados, incluso con solventes peco selectivos se puede conseguir, 

con un solvente relativamente malo, empleando al reflujo, los mis­

mos productos finales que con un solvente muy selectivo en un pro­

cedimiento sin reflujo. 

El arreglo para este tipo de extracción se muestra en la Fig. 

2.19. Ln alimentaci6n se introduce en un lugar apropiado en lu 

cascada a travón oc la cual el extracto y el refinado fluvcn en 

contracorricmto. La ccmcentrac16n del noluto "C 11 se incrcmonta 
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en la sección de enriquecimiento del extracto por contacto en co~ 

tracorriente con un refinado rico en "C". Este refinada se obtie 

ne al ouitar el solvente del extracto E1 nara producir la corrien-

SEC:Clo.-1 TlE 
5>ill I QUS.CI"°' llLNTO 
11!1. Eir.Ti:\ACTO • 

FIG. ~M9 

:Sl<:etOf.l H 

M>OT """'ªli.&TO 
t:l!'.I- Wll:l"tMa.J:IO 

te libre de solvente E' parte de la cual se retira como producto 

final, p•E, y el resto se retorna como reflujo, R
0

• La secci6n 

de agota.~iento del r9finado es idéntica a la extracci6n en con­

tracorriente de la FirJ. 2.17, donde "C'' se extrae de la corriente 

de refinado por contacto con el solvente. 

En nuestras consideraciones vamos a limitarnos al caso en 

aue el solvente sea parcialmente ~iscible con ambos componentes 

de la alimentación, por ser 6ste el caso más frecuente en este 

tipo de extracci6n. Las ecuaciones se deducirán para usarse con 

un diagrama triannular, orimero y despu~s para usarse can el dia 

qrama concentraci6n-contenido en ~olvente. 
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DIAGRAMA TRIANGULAR. Seccit'fm de enrinuecimiento: En esta secci6n 

los extractos E1 , E2, ••• , se enriquecen en soluto por las corrien 

tes R
0

, R1, ••• 

Un balance de materia alrededor del separador de solvente 

proporciona: 

= B + E' E 

y designando por Q a la suma: 

a + P • + R ----------------< 2.so > E E o 

O= BE+ PE' -----------------------------------(2.80.a) 

resulta: E1 = Q + R0 ----------------------------------(2.80.b) 

.La ecuación 2.80.a indica que Q ha de estar dentro del segmento 

que uno BE con P'E y la Ec. 2.80.b indica que E1 ha de estar den­

tro del se9l?lento que une Q con R
0

• 

Un balance de materia aplicado en la sección de enriaueci-

miento pronorciona: 

= 

Q ~ Ee+l - Re --------------------------------(2.SO.c} 

Esta ecuaci6n indica ~uc los puntos representativos del extracto 

y del refinado on dos etapas contiguas estarán en una recta que 

pasa por Q. Por otra parte, el extracto y el refinado procedentes 

do la misma etapa, han de estar en los extremos de una recta de 

reparto. Fig. 2.20 

Por lo que rcm'ccta nl rcfluJo, se dcfim:m: 
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Reflujo externo = R
0

/PE' 

para el reflujo interno se tiene: 

Adem~s: 

E l 

B 
p' 

E 

::: 

pt Q - E 

QB 

y 1 - y Q ------------------------ ( 2.80.d) 
Yp,-YQ 

E 

pr-g + E 

combinando estas ecuaciones resulta para el reflujo externo: 

::: 

X 
PE 1 

------------{ 2.80.e) 
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aplican, con la consideración de CJUe el punto diferencial para esta 
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secci6n se definirá como: 

-AR w 

W + RS-l ------------------------------- (2.81} 

Esta ecuación indica ouü los puntos renresentativos del extracto 

y 1el refinado para dos etapas consecutivas en esta sección de la 

columna han de estar en ln recta aue n~sa por el punto w. 

Para esta secci6n el reflujo interno está dado por: 

= 
y -Y 

S+l W ------------------ ( 2. 81.a ) 
xs -Yw 

!.a concentración ficticia del soluto en el ?Jl'lto ¡.¡ viene dada p:>r una cantidad 

negativa que puede calcularse a partir de la Ec. 2.81 aplicada al 

componente "C". 

Finalmente, los puntos w, F y Q han de estar sobre la misma 

recta como be demuestra a partir de un balance de materia en la 

etapa de alireentaci6n: 

W + F = Q -------------------------------------(2.82) 

Para las etapas en la secci6n de agotamiento del 

refinado se utilizan les ecuaciones 2.7S.~ ü 2.78.f, por lo cual 

esta sm:ci6n ya no ne cmrniderar.'.l. 
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Un balance para "l\" + "C" C!l la secci6n de enriauecimiento alrede 

dor del separador de solvente proporciona: 

E' 1 E' = P' 
E + R ---------------------- ( 2.83 ) o' 

Si se define aAE como el flujo neto hncia afuera en esta sección, 

entonces, para 1'A" + "C" se tiene: 

AE r == p 1 E ----------------------------------- ( 2. 83.a ) 

para e: XPE ---------------------------------- (2.83.b) 

y para B: BE = AE' t~ -------------------------------- (2.83.c) 

En la Fig. 2.21, la cual ne ha trazado para un sisteMa con dos pa­

res parcialmente miscibles, se mucmtra el punto AE' • tl'n balance 

de materia para loa componentes "A" y "C" en esta secci6n es: 

E'e+! P' + R' E e ::: A:st+ R' e 

AE• "" E' e+1 - R' e------------------------------ {2.84} 

El balance para "C" eG: 

AE 1 XAE = 

y el balance para "B": 

E' v - R' X ----------------- ..... !'?-~.;!.a,' e+l -¡;" e ºe ·-·- ·• '-'e+l .... 

El e+l t\; - P.' e NRe --------------- (2.84.b) 
e+l 

Para cualquier etilpa •·e 11
, las líneas trazndns a nartir del punto 

A.E'cortarán las curvas de solubilidad, on la Fig. 2.21, en puntos 

aue represcntaq las condiciones del extracto ~ refinado entro das 

otavas adyaccnteo. Por lo tanto, el Punto&' t':J un r-"Un.to diferen 

cia! rara esta sección cuyas coordenadas ni~ni~icnn: 
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1 
N 

l 

dífcrencia de flujo del ccnpooente "B". sale - entra B 
NAE =~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~ 

flujo neto hacia afuera de los o::llllXl'lentes "A." + "C" Me 

di:ferencia oo flujo del ca:p::.inente "C".. sale - entra 

~ = flujo neto hacia afuera de los ocuponentes "A"+ "C" = 
e 

¡¿.e 

Resolviendo la Ec:. 2.84 con las Ec. 2.84.a y 2.84.b, se obtiene 

la expresi6n para el reflujo interno en cual~uier etapa. 

R' e :::? NAE - ~1 = ~ ... ye+l = 
E'e+1 ~-N~ ~-~ 

'!:!. '.!"0 laci6n do r~flujo externo es: 

UneaAl-~ 1----C 2.84.c) 
Línea AEtRe 
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Esta l'.iltima expresión se utiliza para localizar AE a partir de una 

relación de reflujo dada. 

Los balances de materia se pueden hacer, tambi~n, para los compo-

nentes "A" + "C": 

F' + S 1 = P' + R' -------------------------(2.BS) 
E Np 

Al combinar las ecuaciones 2.78.b, 2.83.a y 2.BS, se obtiene: 

F' == AR f + AE • ----------------------------- (2.SS.a ) 

donde normalmente, F==F'. Por lo tanto, el punto F se encuentra 

sobre la línea que une a los dos puntos diferenciales. 

2.4.5.CONTAC'l'O CONTINUO. En este caso, el cambio en concentración 

de cualquier l!quido con respecto a la altura, conforme éste pasa 

a través del extractor, es de tipo diferencial. Por consiguiente, 

la altura de la torre se define en función del nllmero de unidades 

de transferencia y no del n1ímero de etapas como se ha visto. 
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En la FiCT. 2.22, x e y se.refieren a la concentraci6n de soluto 

expresada como f"r<wci6n mol en el refinado y en el extracto, re~ 

pectivamente, y el flujo de refinado R' y extracto E 1 se expresan 

coJTio Li:nol/hr ft2 • Excento en casos especiales, la transferencia 

de soluto resulta en cambios mutuos de solubilidad de los líqui­

dos en contacto, de tal forma que todos los comnonentes del sis­

tema se transfieren de una fase a la otra. Para nuestros Prop6-

sitos se considera que s6lo el soluto se transfiere entre fases. 

Por consi~uiente, ~sto limita el uso s6lo para líquidos insolu­

bles. En la práctica, sin embarqo, las expresiones obtenidas se 

utilizan para cualauier caso. 

Las ecuaciones deducidas anteriormente para absorci6n de ga­

ses se aplican a este caso. As!, para el refinado (el cual ca-­

rresponde a la fase ligera en absorci6n de gases) se tiene: 

z = R' (1-X)M dx 
-----------(2.86) 

donde: x1 = concentraci6n del soluto en la interfase. 

coeficiente de transferencia. 

= media logar!tmica de (1-x) y (1-x1> 

El punto Cx 1 , y i) , sobre la. linea de equilibrio se obtiene al 

trazar una línea con nendiente ioual a -kR/kE y aue rasa a 

trav~s del punto (x,y) sobre la línea de operaci6n. Similarmente 

se tiene la cxpresi6n correspondiente para el extracto (el cual 

corresponde a la fase pesada en absorci~~ 
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z:::: E' {1-y}M dy 
-----------(2.86.a) 

Debido a que se conoce muy poco acerca de los coeficientes de 

transferencia, las ecuaciones anteriores tienen poco uso. Por razo 

nes prácticas aunque no estrictamente aplicables, a menos que la 

pendiente de la linea de equilibrio sea conEtante, es conveniente 

utilizar el coeficiantc total de transferencia de masa: 

----~---------------------(2.87) 

R' ---------------------------(2.87.a) 

Et ---------------------------(2.87.b) 

rl (1-x)M dx rl 1-x2 
NtOR = (1-x) (x-x*) = ~+ ! Ln (2.B7.c) x-x* 2 l-x1 

::(2 X2 

.. , ~yl (1-y)M oy ~r dy • 1 .. 1-yl 
(2.137.d) ntOE 

~JY2 [l-y) (y*-y) y-y* 'T 2 ..... n l-y2 

Y2 



donde x* es la concen.traci6n en equilibrio con y e y* aquella 

en equilibrio con x. 

La concentraci6n en las ecuaciones 2.8. 7.a a 2.8. 7.d estti. expre-

sadas en fracci6n mol. Si x e y se expresan en fracción peso, en-

ton ces las ecuaciones se transforman en: 

rl l-x2 X2(?:-l)+l 
~+ 1 + ! Ln ------(2.88) NtoR = x-x* 2 Ln 1-Xl 2 X1(:r-l)+l 

X2 

~yl 1-y¡ Y¡(r-1)+1 
NtoE = ~+ !. Ln + ! Ln 

Y2Cr-l)+i ------(2.88.a) y y 2 l-y2 2 

Y2 

donde r = la relación de pesos moleculares del solvente al 

soluto. Para cuando la concentración se expresa cott10 relaci6n pe-

so se tiene: 

dx 1 

x 1-x•.,. 

dy' l --...-.----.-- + ':'¡" Ln y•*-y' ¡:. 
------------(2-89.a} 
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T E M A 3.- M E T o D o s D E s o L u e I o N A N A L I T I e o s 

3.1. Absorci6n de gases 

3 .1.1. Determinación del dil'iíll.etro de la torr.Q. La ca!da 

de presi6n de un 9as a contracorriente con un l!quido a trav~s 

de una cama empacada está representada en la Fig. 3.1. cuando 

el flujo de l!quido es bajo, la sección transversal abierta, 

efectiva, del empaque es aproximadamente igual a la del empaque 

seco, y la cafda. de presión se debe, casi exclusivamente al 

flujo a trav~s de una serie de aberturas al azar en el empaque. 

De tal forma que esta caída de presi6n es proporcional al cua­

drado de la velocidad del gas, como se muestra en la figura3.1 

(reni6n entre los puntos A y B). 

r 
a. 
-4 

! 

En la regi6n entre B 

y e, la retenci6n de 

líquido se incrementa 

rápidamente conforme 

se incrementa la velo 

cidad del gas, el 

~rea libre para el 

flujo de gas se hace 

eis pequeña y la 

ca!da de presi6n se 

eleva rápidamente. 

Conforme la velocidad 

del gas oe incret:'.!enta hasta el punto e, con un flujo de U.guido 

constante, pueden ocurrir cualquiüra de los nicn1ientes canbios: 
• 
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(1) en la parte superior del empaque aparece una capa de líquido 

a través de la cual el gas burbujea, (2) el líquido llena la to­

rre, comenzando desde el fondo o de cualquier sección intermedia, por 

ejaiplo:soportes del empaque, de tal forma que la fase dispersa 

(gas) se transforma en fase continua (inversión} 6 (3} apar:i.-

ci6n de espuma a travlis del empaque, al mismo tiempo que se incre 

menta el arrastre de líquido por el gas, entonces se dice que la 

torre se ha inundado y como consecuencia la ca!da de presi6n del 

gas se incrementa rápidamente. De esta manera, la inundaci6n o 

inversi6n de fases normalmente representa la capacidad máxima 

para una columna empacada, por lo cual es deseable predecir su 

valor. 

Una correlnci6n general para determinar la velocidad de inu~ 

daci6n en torres empacadas, fue propuesta por sherwood et al. 

Esta correlaci6n fue modificada m~s tarde por Lobo et al, basado 

en datos experimentales. su correlación ha sido usada ampliamente 

y est! representada por una curva con las siguientes coordenadas: 

Fara poder obtener G se requiere utilizar una solución del tipo Pru!; 

ba y error, debido a que en ambas coordenadas aparece el t6rmino G. 

Trabajos posteriores con aire y líquidos diferentes al agua 

hicieron posible la modificaci6n de la correlaci6n de Sherwood 

primero por Leva y despu~s por Eckert. La modificaci6n hecha 

por Eckert se muestra en la Fig. 3.2. El grupo en la ordenada 

inclu~e;:, la rGlación de la densidad del agua a la densidad del 

liquido, ademflr; do que la xolar.:ion n./f 3, que e.a cnracteríotica 



para un tipo de empa~ue, ha sido reemplazada por Fp' el factor de 

empaque. 

La operaci6n de las torres empacadas no es práctica por en­

cima del punto de inundaci6n, de tal forma que por seguridad es­

tas se diseñan utilizando velocidades del gas de un 50 a un 75% 

de la velocidad de inundación para el oasto esperado de liquido. 

Este diseño asegurará nor~almente una operaci6n estable por abaja 

del punto de inundación y proporcionar~ un humedecimiento en toda 

la superficie del empaque .. 

En seguida se presenta una correlaci6n1 ©'-a cual permite el 

cálculo directo de la velocidad de inundación o el diámetro de la 

columa. Esta ecuaci6n se obtuvo a partir del m~todo de m!ní.mos cuadra­

dos utilizando 30 puntos de la curva original de Lobo et al. Ut! 

. ~~4~ -F= -
º'° - -4 ... ·- -
04)~~~~~-i--+-i--~i--~-+--t-+ 

· -"~f-·· r-t---; 
-t=iH+"-~.~~ -···r1 . --...., -t--t-t 

~ . .L .. ,_..,.__-t---+--+-i 

0010 

00!>6!~~+:-c----f--i-4-1--~~~+....:~-f-l~~~r-r-+-.¡...¡ 

ODC•t>--~+-~+--!-+-1F>".._t--~.-+-~..-"'c-!,_,..~t---+-;...f 

- ! 
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lizundo un aqrupamiento de var.iablen nimilar a la curva original, 

la ecuac:l.6n resultante es: 

In [ OVf L¡2¡ª/!L 
0
•
21.!¡, ¡: 'J + 0.105186 [ Ln (I,/G)J 

2 

+ 

[In (L/G}J[ 0.105186 Ln tig.(f>L) - O. 977~ + 

i06 

0.0263 [r.n c.f,/.fL~ 2 
- 0.48865 Ln '1,1! L) + 3.96274 :::: O - (3.1) 

Estaecuaci6n se ajusta a los valoreG observados en la curva origi­

nal para el rango de {L/G) <.fg/,fL)O.S entre 0.02 a 7.0. 

Si se divide la ecuaci6ri 3.1 entre o.105186 y se rearregla, se ob 

tiene una ecuaci6n simplificada de la forma: 

donde: 

x2 
+ AX + B • O ---------------------------------- ( 3. 2 j 

X = Ln (L/G) ( 3.2.al 

A• Ln (f9¡_fL) - 9.291 ------------------------- {3.2.b) 

B:: 0.25 [Ln <fgl!L>] 
2
- 4.6456 Ln <fgl.fL) 



La Ec. 3.2 es mm ecuaci6n cuadreítica, cuyas raíces están dadas por~ 

X = [- A :t_ (A 
2 

- 4B) O. 
5
] /2. O ------------------ { 3.3 ) 

La velocidad de inundaci6n se determina a partir d~ la Ec. 

3.2.a utilizando una ra1z estimada por medio de la Ec. 3.3 de 

tal forma c_yuo: 

G =Le -x ----------------------------------- (3.4 ) 

El di~rnetro de la columna se determina a partir de la masa 

velocidad del qas (50% del valor en el punto de inundaci6n). 

en• 12
/4 = w

1
;o.s G 

D = l.596(W~/G)o.s --------------------------- {3.5) 

La Ec. 3.2 se puede resolver utilizando la Fig. 3.3, en la 

cual sa dan. dos ordenadas. La ordenada L/G se utiliza para en­

contrar el valor de la velocidad de inundación y la ordenada 

D(L/W~O.S para estimar el diámetro de la torre para un flujo igual 

al 50% del valor de inundaci6n. 

3.1.2.CAIDA DE PRESION.. Para flujo de qas a través del empnqae 

seco la caída de pres16n se puede calcular a partir de una. forma 

particular de la ecuaci6n para un orificioJ 

::: 
c1,f,u

2 
------------------------------- (3.6) g 

donde c1 es una constante nara un empaque dado, sus valores est6n 

dados en la Tabla J.l. Lu ocuaci6n anterior nos da un valor m1-

nimo para la cn!da de pr0si6n. Cuando ~l emoa~ue se hu~edece, la 

ca:!cia de prenión sú incremc:>nta. Leva © t!esarrollc" una correlaci6n 

aproximada ajustando el coeficiente de la Ec. 3.6 para to~ar en . 
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cuenta el hecho de humedecer el empaque. 

C3TJ 2 
/J.p = c210 .JgU ------------------------------- (3.7) 

Las constantes c2 y c3 se dan en la Tabla 3.2 

TABLA 3.1 

EMPAQUE MATERIAL TAMAílO, in ESPESOR, l.n C1 

ANILLOS RASCHIG CERA."IICA l 1/8 0.53 

1 1/2 3/16 0.32 

2 1/4 0.25 

ANILLOS RASCHIG METAL 1 1/16 0.54 

1 1/2 1/16 0.32 

2 1/16 0.25 

SILLETAS INTALOX CERAMICA l ---- 0.43 

1 1/2 ---- 0.18 
1 

2 ---- 0.14 
• 

3 ---- 0.073 

ANILLOS PALL METAL l 1/16 O.lB 

1 1/2 1/16 0.11 



TABLA 3.2 

'1.'IPO DE ™PJ\a.JE TA?-!AOO FSPESOR c2 c3 W!NOO DE L 
in ia LB/HR Ft2 

lllm.ra:; FASCHIG 1/2 3/32 3.5 0.0577 300-8600 

3/4 3¡'32 0.82 0.0361 1800-10800 

1 1/9 o.a 0.0348 360-2700U 

11/2 l/4 0.3 0.032 720-18000 

2 l/4 0.28 0.0236 720-21600 

SIL!El'AS BEm.. 1/2 - 1.5 0.0272 300-14100 

3/4 - 0.6 0.0236 360-14400 

1 - 0.4 0.0236 720-28800 

l 1/2 - 0.2 0.0181 720-21600 

SIUErAS nmu:ox 1 - 0.31 0.0222 2520-14400 

1 1/2 - 0.14 0.0181 2520-14400 

3.1.3. Determinaci6n d~ la altura de la unidad de transferen-

cía. La relaei6n entre los eoefieientes individuales y globales 

para la transferencia de mnsn está dada por: 

1 
Ky = 

1 + r.I _______ ,.._____________________ ( 3. 8) 

x; kx 

debido a que es diftcil determinar el área intcrfacial para tran.!!_ 

ferencia de masa, los coeficientes de transferencia se especifi-

can por unidad d~ volur.:ion del cquipo,cn lugar de por unidad do 

::irc~interfucial. Estos conficicntcG volu.~étricos ne dQsignan 
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como Kyª' kxª' ate., donde"a"es el área interfacial por unidad de 

volumen del equipo. Utilizando los coeficientes volumétricos, la 

Ec. 3.8 se transforma en: 

+ 

Esta ültima puede escribirse corr.n: 

::: 

f LM 
• ' 

1M (l·x)rnl 1 1 * *---·--
(1-?:) ml (1-y} ml k,caS 

L----------------- { 3. 8.a ) 

Cada uno de los t~rminos de esta ecuaci6n se definieron en el Cap. 

2 como la altura de una unidad de transferencia (Hog' Hq 6 HL).As! 

que la Ec. 3.8.a se transforma en: 

Hog = Hg + ~ ff¡, ----------------------------- (3.8.b) 

La relación (1-x)ml/(l-y)ml en el t~rrnino a la derecha de la 

Ec. 3.8.a se aproxima a la unidad. La Ec. 3.9.b relaciona H
0

G 

con nGM,'!.M eo=o una línea recta con pendiente igual a HL e inter­

cepción al origen en H
9

• Entonces, si n09 estuviere expresada 

como una funci6n de mGM/LM, esta ceuaci6n podría utilizarse para 

deterr.linar ng y HL: 111s r:;:agnitudes relativas de las resistencias 

encontradns en el proceso de transferencia. Desafortunadrunente, 

ésto no es tan sencillo, puesto ~ue no se encuPntra oeneral~cnte 

un v11lor constante d~ ~. fuera de la qa~a do soluciones diluidas. 

La pendiente de la curva de eguilibrio 1.:-ara caai tedas l<Js sis-

tenas no en conGtan~c. 
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A continuación su presentan algunas de las correlaciones mlis 

importantes para estimar la altura de la unidad de transferencia: 

F~.SE LIQUIDA (HL). Basado en un estudio para la desorci6n 

de oxígeno, hidr6geno y dióxido de carbono del agua, SHERWOOD & 

HOLLOWAY © encontraron que el coeficiente para la fase l!quida 

era una funcj6n del flujo de l!quido e independiente del flujo de 

gas hasta el punto de carga. Los resultados experimentales est!n 

representados por la ecuación: 

----------- (3.9) 

donde: HL = altura de la unidad de transferencia en la fase pesada 

L = 
----··----------------------·----- ( 3. 9 • a) 

ó(_, n = constantes (ver Tabla 3.3) 

com~ELL ET AL Q) prasent<llJ la siguiente correlacj 6n: 

ÓD:__'\ o. 5 f ~ 0.15 

HL = ~c!\fL~L} ~~o/ ------------------ (3. l(}} 
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TABLA 3, 3 

TAMAAO o<. n 
in 

ANILLOS RASCH!G 0.5 280 0.35 

l.O 100 0.22 

1.5 90 0.22 

2.0 80 0.22 

SILLETAS BERL 0.5 150 D.28 
1.0 170 0.23 
1.5 16::1 0.28 

donde; p = parámetro de correlaci6n para un empaque dador 

ver Fig. 3, 4, 3. S y 3. 6. 

factor de corrección para :flujos de gac altos, 
vor fig. 3. 7. 

1 º'f-

io1.i ~ .. 
1 cc1 · • '·'·"" ~~ ... ~·;o-.,,-=o=-,...., 

(_ '.. 1 100 llXY.:l 
~ ~ L,tt> 'yfu•L7 111 

:; .. vr .. --::.:i::.!n for ~"w r.a.t..:c rt:t;i ~!~ 
CI= fa¡: !hv.~6l !l!IUl)t!(lll 

FIG. 3.4 

r.'!G. 3. 6 

FIG. 3. 5 

e-rn. 3. ff 
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SHULMAN ET Al· <[)presentan una correlación en la cual sepa­

ran los efectos de las variables de diseño sobre kL y"a~ La co­

rrelaci6n es: 

0.45 I 

2s.1(ds,L) {flL) 
~L \f L'J5L 

0.5 

( 3.11) 

donde: ds = diámetro de una osfcra,la cual tiene un firea iqual 

al de U~la unidad de cnpaqu0. 

F.?\SE GASEOSA CHGl. La ,1aner<lll.~~aci6n de datos para transfe­

rencia de masa en la fase liqcra ha s~Jo más difícil. Se han 

realizado una serie de investi~aciones referentes a 1~3 Gi~tes 

casos: (1) vaporizaci6n de un líquido puro en una corriente ga­

seosa (2) la absorción de un gas (solutoJ, en un líquido en el 

cual es ultu..~~ntc s0luble {3) abaorcíón de un gas (noluto) en un 

lí{Juido en donde la presi6n rarc:i al en ern:ilibrio en cc,ro, debido 

En les casos ( 1) '! ~2} el efc>ctf_, ele]. cnlor de var•orir:u.ción o 

~~iciionto del "film" y en un cambio en el área cRe trun8fcrencia • 

. -
i_¡ !1.Ü 
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FELLINGER ([) proporciona extensos datos para el sistema 

agua-amoniaco, habiendo sidÓ utilizados para dar una correlación 

útil de HG • 

A partir de estos datos para el sistema agua-amoniaco, se 

ha sugerido una ecuaci6n empírica: 

kGa = b (G)P (L)r ----------------- {3.12) 

en donde b, p y r son constantes qua dependen de los gastos es­

pecíficos, del flujo y de la geometría del empaque utilizado en 

la operaci6n. La Tabla 3.4 muestra los valores de las constantes 

en la ecuaci6n. 

TABLA 3.4 

EMPAQUE b p r 

An:t.llos Raschig 

1/2" 0.0065 0.90 0.39 

l" 0.036 o. 77 0.20 

l l/2" 0.0142 o. 72 0.38 

2" 0.048 0.88 0.09 

Silletas Berl 

l" 0.0085 0.75 0.4 

Si se considera que cualquier otro sistema ga.o líquido, se 

comporta de manera similar al sistema amoniaco-agua, entonces, 

dicho sisteca estnrS ta~biQn representado por la ecuaci6n 3.12, 

por lo CJUO: 
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• 
y para cualquier sistema: 

= CONSTANTE (N )z 
Re 

Si las condiciones de operaci6n para el sistema no especificado 

son similares con respecto a N y a la geometría de la torre, en­Re 
tonces las constantes en las ecuaciones anteriores son las mismas 

para ambos sistemas, así que, dividiendo la sequnda ecuación entre 

la primera: 

[-(:::)NJ y---------------------- (3.13) 

para el exponente Y se suqiere un valor de -2/3 

SHERWOOD & HOLLOWAY ~ correlacionan la transferencia en ln 

fase gaseosa en co1m:i."las irrigadas por medio de: 

= ----------------------------- (3.14) 

Esto ecuación es ~enos upre:;am.::ua, sribre todo, no se aj~ a los 

cmmELL ET .i.L (lj) presentan una correlación bnsada en C.kitos 

~------ -=--"'-~-~-- --------

,1'" .lí .C' ~:· :) • t 
'p_J_ ~ -·:: ~ s 
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para Si lletas Berl: 

1.11 1/3 

(:
2

) (!) ------------- (3.15.a) 

donde: ~ e: par:imetro para un empaque determinado (ver Fig. 

3.8 y 3.9). 

seg - número de SCHMIDT para el qas = jJ-'G/jq JJ G 

fl CJA-'L/2.42)0.16 

f2 ::: (62.4/~L}l.25 

f3 = (72.B/(J'")O.B 

. .. 
100.-........ ~S~trL~Ut=,:;T&~S::..,..e~~~ftrL"--ir--r---i--, 

Fl<.i. a.g 

GAMSON, THO!iJOS and HOl/JGEU @ obtuvieron la siguiente corre­

laci6n pa:i:a colut:'.nas empacadas con esferas y silletas 

2/3 -0.41 
kG pgf M (('G) n. 99 (;~:) JD - . -f~~ 

~ ------ [ 3.16} <, 
'~:? 



TAECKER & HOrJGEN @. encontrar.;:m que pura 70 <(NRe=G./V p'G)< 

3000 y pm::ct si lletas Berl; 

(
G-.fA')-0. 34 

J 0 = 0.855 ......r.:.:e = 
)A'G 

{3.17) 

y para an~llos Raschiq: 

( '!_~yo.41 
J 0 = 1.070~; = 

k p M ~il' )2/3 G gf m /_-·_G_ 

G fg~G 
(3.18) 

SHUIMl!N & MARGO.LIS O propusieron una ecuac:i6n basada en el 

factor J utilizando datos obtenidos del sistema naftaleno-aire; 

k p (')A' )2/3 [ J-0.36 J = G If-1 __ G_ = 1.195 dsG -----
D G' .D d'\ Ll' (1-€ ) 

Jg¡.IG ¡ - G o 

(3.19) 

E: 0 = E - J!Jt ---------------------------------- (3.19.a) 

ONDA, TAKEUCHI & OKIJMOTO ~ correlacionaron datos disponi­

bles para absorci6n en la siguiente ecuación: 

donde la constante c 1 es 5.23 para unillo5 y sill~tas ~ayores de 

l/2" • Para empaques más pegueñoo c1 = 2~0 El tirea oc refiere 

al área externa total del empaque }' R "'Ü• 7302 A'IM Ft3 /lb r.Dl ºR 

3.1.4. Detürminación del númerü de unidades de transferencia. 

3 .1. 4 .1. Operación elíll c~':lipo de contacto cont irmo • 

. 
trannfercme:iu c-G::::.J: 
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(l-y)m1PY 

(1-y) (y-y i) 

.:.!·?)m~ para la fase ligera 

(1-x} mldx 

(1-x) (xi-:x) 
6 

X 
2 

(1-y) (y-y*) 

(1-x) dx 
ml 

(1-X) (X*-X) 
para la fase pesada 

Si se considera que la media logar!tmica del componente estaciona­

rio es aproximadar.i.ente iqual a la media aritm~tica, entonces: 

(1-y) ldy 
__ ........ m-=---=> 

(1-Y) {y-y*) 

Y1 

1 l-y2 
-Ln--
2 1-y 

l 

_d...,;;Y __ ----------- C 3.21) 
(y-y*) 

La integral en el término de la derecha puede ser calculada me­

dian te alguna técnica qráfiea, la cual se estudiará en el siguiea 

te capitulo. 

El caso c~u si~ple ocurr~ cuando las líneas de operación y 

equilibrio acn rc~tua. Bajo entas condiciones el primar t6rmino 

de la Ec. 3.21 es despreciable y puede ser eliminado. 

tJO g -------------------------------- {3.21.a) 



si la curva de equilibrio, en ~rminos de fracci6n mol, es lineal en 

el intervalo de x1 a x2 , entonces: 

Y"" = mx + r ------------------------- ( 3. 21.b.) 

si se considera que la solución está diluida, entonces la l!nea de 

operación es recta tambi~n: 

+ Y2 ----------- (3.21.c) 

de tal forma que el gradiente, y - y*, varia en forma lineal con -

respecto a x. 

y - y* • qx + S ----------------- (3,21.d) 

donde q, r y s son constantes. Derivando la Ec. 3.21,c. y susti­

tuyendo, junto con la Ec. 3.21.d, en la Ec. 3,21.a se obtiene: 

Nog dx 
qx+s 

Ln[ (y-y*) l ,.. Y¡ -Y]. 
y-y ) 2 (y-· --Y*-=>,.....1 __ ___,..(y---,y*""'">-2 
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In fly-y*) i/ (y-y*)~ 

----------------------------------- (3.21.e) 

donde (y-y*)M es la media logar~tmica de la diferencia de concentra-

c~~ones en los extrereo~ de la torre. 



Si la ley de Henry aplica (r=O), por eliminaci6n de x entre 

las Ec. 3.21.b y 3.21.c y por sustituci6n de y* en la Ec., --

3.21.a se obtiene: 
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Nog = 
(1- ~) 

---------- (3.22) 

cbde A= Ii('m ~· Ia Ec. 3.22 i.ncluye sl51o la evaluaci6n del t!rmino 

integral de la Ec. 3.21 y no incluye la correcci6n del primer ~ 

t~rmino. Esta ecuaci6n proporciona un resultado aproximado adn 

cuando se trate de soluciones concentradas o existan efectos d~ 

bidos al calor de absorci6n. La Fig. 3.10 es la soluci6n gr!f! 

ca de la Ec. 3.22, en donde NtOG se lee directamente como una -

funci6n de la relaci6n de concentraciones. 
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COLBURN ~ demostró qi.1€ para cuando l~ línea de equilibrio es 

recta en el oriqen y ligeramente curva en su parte superior, el 

valor para el nCímero de unidades de transferencia est~ dado por: 

r2 ~ Nog = y-y* 

Y1 
2 

~~ ------(3.23) ~{k)~ l Y1 - Y*2 
1:::: 

L - (y*1IY1) 
1 -(~)2 

Y2 - Y*2 

En el caso especial €:) donde no existe presi6n de vapor del soluto 

sobre la soluci6n, entonces y1 es igual a cero y la integral de la 

Ec. 2.9.a se eval6a exactamente y es igual a : 

dy 
(l-yl Ln (l-y) Ln[Ln (1-y2~ ---------------- (3.24) 

Ln (1-y1:.J 

3 .1.4 • 2 OPERACION EN MULTIPLE-ETAPA A CONTRACORRIENTE. Las t.orres 

de platos ponen en contacto el gas y el líquido formando cascadas 

en m6ltiple-etapa a contracorriente. En cada uno de los platos las 

fases se ponen en ínti::'.O contacto y posteriormente sen ~de tal 

manera quo cada plato constituye una etapa. Una etapa ideal est~ 

definida como aquella en donde la componici6n promedio del qas que 

la abandona está en equilibrio con la c~mposici6n promedio del 11-

qu!do que sale de ella. El nú~erc de platos ideales necesarios pa-

ra conseguir una s~paraciún dada so determina genernlcente en forma 



... Q4 

03 

o cwzl---I---t.:~-t\'~1\t~r\-kt>t-it"t-1~tt-N:t!:i-r-f1 

1 Qml--..J.-4-+\-l~~t-\-+~~~riL~.tr:Ij.J,:,.¡:.+~~++~tr4H 
-3 nooeJ=:4=:+::Píl+:+t\t-::+~~.t\-i"\t 

.?,r;~f °'006 1-~+++i~H\+>rt-,Hi:ft-+-n-!-::-i'f-rttttrr-1n 1 -
~Jo.oo41--t---i--;r--.,.,-.·t~~ 

QQOll---4--+--+-~t-++~-'\'t--rt 
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equi l:ib::i'.'; puedan sm: conside:ra.du.s rect2:;;, el número de platos 

ideales se determina sin recurrir a mOtodos qr~ficos. Este ser~ 

el caso para mezclas qaseosas o líciuidas diluidas {generalmente 

la Ley de Henry aplica). Si la cantidad de qas absorbido es pe­

queña, el fluio total de líquido que entra y sale del equipo peE 

manecer~ casi constante y por consiguiente, el flujo de qas per­

manecerá, también, prácticamente constante. Para tales casos, se 

utiliza la Ec. de Kremser o la Fi~. 3.11 para estimar el número 

de etapas te6ricas. 

~ -v 
"Np+l • 1 

YNp+l - mxo 

12'.ll 

--··---------- ( 3.25 ) 

log A 

Pequeñas variaciones de A de un extre~o a otro de la torre, debido 

al cambio de LM/GM como resultndo de la absorci6n o desorci6n o al 

cambio de la solubilidad del gas con ln concentración o con la 

temperatura se tc~an en cuenta utilizando el promedio geométrico 

de los valores de A Qn el domo y en el fondo de la torre. (i} 

El c~lculo del número de platos teóricos en un absorbedor o 

dosorbedor por medio de'1 m~todo qri§fico convencional r~sulta te-

dioso si el nún:oro de plntos requeridos es grande. Esto ocurre 



los extri:.,mos resulta 1::cxaeto. El ·;i11u1entv r.:t!todo alaC>braico 

trata do evitar estos inconvenientes.G_) 

Un balanc0 de m'.lterial alrededor d<>l área punte.1da en la Fig. · 

3.12 proporciona: 

+ + G y -------- ( 3.26 ) !·l n-1 n-1 

Si se considera un flujo molar canGtante a trav~s del equipe. 

xb ------------------ ( 3 .. 26.a ) 

y si adem~s se considera una relaci6n de equilibrio lineal: 

= m•· + B ------------------... --------------- (3.26.b ) ~·ºn 

Eli~inando Xn de las Ec. J.26.a y 

3.26.b : 

Ayn - Yn-l = AS - ~·b +(~)x¡,---- (3.26.c ) 
oorile: }! 
A = (LM/GM m) 

La F.c. 3.26.c es una ecuación diferencial 

cuya soluci6n es ~ : 

" ce C~ + A(B+mx¡:}-yb 
;:. "' ------- (3.26.d) 
n An A - 1 

donde C es una constant~ que se de-

terMina a partir de las condiciones 

en ln frontera. Cuando n~o, yn=Yb • 

L'.l con,Jtontc se evalúa y de::ipuén de 

lwcor simplificac1anc~, ln uoluci6n 

('S: 
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(A-l)yb -.A(B~my,b) + Yb 
·--- ----------------- (3.26.e) 

(A-1) Yn - A(D+m::•1) + Yb 

En la mayoría de las veces, la composici6n del líquido en el fondo 

de la columna no se conoce, mientras que en el domo siempre se co-

nace. Un balance de materia para el soluto en toda la columna da: 

y t ------------------- (3.26.f) 

sustituyendo e$te valor en la Ec. 3.26.e y simplificandorse obtiene 

la ecuaci6n final de diseño: 

donde: 

--------------------------------- (3.26.g) 

y t - A (s+mxt) 

A - l 
---------------------------- (3.26.h) 

3.2. OPERACIONES DE HUMIDIFICACION. 

En contraste con las otras operaciones de transferencia, la 

integraci6n analítica de la ecuación de diseño para hu:nidificaci6n 

no es muy difícil. La raz6n es que toda la información necesaria 

para la soluci6n está dada en forma de ecuación, excepto la curva 

de equilibrio. Puesto que esta curva es siempre la misma para el 

sistema aire-aoua, puede representarse mediante una ecuaci6n emp!­

rica para cualquier grado deseado de exactitud para todos los pr?-

blemas de hu.rnidificnei6n. Por ejemplo para el s.ister.:ia aire-agua 

a 1 atm. dE:> rirco16r., na tienen las siquie>ntes rela~icmc.s: 
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2 
H1Gi::: -102.06375 + 2.63074 TC",i + 0.134429 TC::i 32~TGi ~60 3.27 

H'r.i = 2295 - 63.85 TGi + 0.598 TGi
2 

H'Gi = -4876.8 - 673013.065 
TGi-203.404 

60 <.TGi <,120 3.27 .a 

120~TGi ~180 3.27.b 

donde TGi est~ en ºF.ntilizando cualquiera de las ecuaciones anta-

riores junto con las ecuaciones de la linea de uni6n: 

ka ·y 

Y la linea de operaci6n: 

La ecuación de diseño: 

GªM 

"
7 M G 

S 
r.• dB 1 

Az = . -s-k-_..a-· -,H-' "'----H-1 -> 
Y Gi G 

puede escribirse en términos de una sola variable e integrarse 

formalmente, puesto que se encuentran di~ponibles cuatro ecuacio-

nes en las variables u•Gi , H'G , Ti ~ TL • La soluci6n mSs con­

veniente se encuentra escribiendo la ecuaci6n de diseño en térmi-

nos de T1 e inteqrando. Por otro lado, en la transferencia de 

calor y en absorción qaseosa, rara vez se aplican las mismas con-

dicionez de cauilibrio naru m5s de un ~roblerna. Por lo que la 

nolución ~r~fica en qencral~ente ran sencilla guc la d0rivación 

do una expreni6n analítica pnru lo curva de equilibrio. 
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En la dctcrmin~ci6n qe la altura de la torr~ es necesario po-

der det~rminar o estimar el valor de lG relaci6n psicrométrica 

(hG/ky), asi corr.o el de lo~ ~oefic1entes de transferencia. 

RELACION PSICROMETRICA. Para condiciones de flu;o turb:llento, los 

datos exnerimentales ob>"..cnidos del análisis de un cilindro húmedo, 

permiten establecer la siguiente ecuación: Q:) 

= 0.294 (~~~º·
5

• ------------------------- ( 3.281 

para cuando el gas es airn, y: 

= Ch ~hj~~J 0.56 = Ch C:) 0.56 ------------ ( 3.20.a) 

para otros gases. La relaci6n (Sc/Pr) es el número de Lewis, Le. 

Los datos en los cuales se basa la Ec. 3. 2B se presentan en la Fig. 

3.13. La Ec. 3.28.a se basa en e::icperitnentos de transferencia de 

calor y masa con varios gases fluyendo normalmente a un cilindro. 

t.O 

o.a 

0.6 • 
0.5 1' 
0.4 ,,. 

"jf O.l FIG. 3.13 



130 

Para <!l sistema aire-vapor de agua hG/kycs aproximadamente 

igual .:i Ch. A la relación hG/l<YCh se le llama relación de Lewis, 

de tal manera que la temperatura de saturacl6n acBabátl.ca es -­

igual a la temperatura áe bulbo húmedo para este sistema. 

Para el sistema aire-agua, con qastos elevados de líquido, 

hGa puede calcularse mediante la relaci6n de Lewis. Para gastos 

bajos de Líqu:ido, el humedecimiento incompleto del empaque hace 

que el área para la transferencia de calor, ªh' sea considerable­

mente mayor que aqu~l para la transferencia de masa, ªM· El re­

sultado, es que los valores medios de hGah/kyaM, pueden ser dos 

o tres veces mal-•ores que Ch, dcpendicnJo del gasto de lf.quido. 

COEFICIENTES DE TIU\NSFERENCIA. Los coeficientes para la transfe-

rencia de masa en la humidificaci6n no oon fundamentalmente dife-

renteo de aquelloo obtenidos para el equipo de absorci6n. En este 

tipo de operaciones, solamente son necesarioo los coeficientes pa-

ra la transferencia de masa en la fase gaseosa. Como acontece con 

otros coeficientez para la transferencia de maoa en sistemas gas-

líquido, dependerán del flujo del gas, de la viscosidad, de la 

difusividad y de la geometría del empaque, serán tambHfo depen­

dientes del gasto de líquido (para gastos bajos de liquido, el 

empagu~ no estará con~letamente mojado). 

Para anillos Raochig y silletao serl, Shulrnan et al. ~ 

correlacionaron el coef icionte de transferencia de masa para la 

fase gaceooa corr.o: 

.t;• 



donde ELO os el espacio hueco de operación en el empaque y está 

definido por: 

Las propiedades del fluido deben ser evaluadas a laz condiciones 

promedio entre la interfase y la masa total de gas. 
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3.3. DESTILACION. 

En los casos donde se requiere un número de etapas teóricas 

demasiado qrande como cuando se necesita separar una mezcla, cu­

yos componentes tienen un punto de ebullici6n semejante o cuando 

la relación de reflujo es ligeramente mayor que el mínimo, el mé­

todo gráfico llega a ser tedioso y a veces inexacto. Si se re­

quiere una concentraci6n alta del elemento más volátil en el domo 

o una concentración baja del mismo, en el producto de fondo, el 

trazado de las etapas en los extremos, afin utilizando un diagrama 

amplificado, puede llevar implícito cierto error. Para evitar 

este problema~ además de que un método gráfico lleva implícito un 

consumo considerable de tiempo, es preferible usar un método de 

soluci6n anal!tico. 

El uso de procedimientos de cálculo cortos, se debe conside­

rar cuando se requiera cualquiera de los siguientes casos: 

l. Estudio preliminar del costo del equipo. 

2. Evaluación paramétrica de las variables de opcraci6n. 

3. Separaciones que no requieren de un alto grado de 

pureza en los producton (por ejemplo: contaminantes 

en) 0.5% peso). 

4. Dizeños detallados para sistemas ideales. 

5. Diseño preliminar para sistemas donde los datos de 

equilibrio no est~n disponibles. 

Por otro lado, el diseño riguroso se debe hacer cuando se tiene: 

l. Siotc~a de multiconpcncnten y se requiere un pro­

ducto ue alta purcz.3. 
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2. El sistema es completamente no ideal, pero se dís-

pone de datos para el equilibrio. 

3. La volatilidad relativa es menor de l.3 

4. Uno o más componentes está cerca de su presión cr1-

tíca. 

Algunas realas para determinar si las características de la mezcla 

favorecen el uso de relaciones de equilibrio ideales se mencionan 

en la Tabla 3.6 

1 

TABLA 3.6 

Las mezclas de i~6meros generalmente forman soluciones 

ideales. 

Mezclas de hidrocarburos alifáticos de puntos de ebu­

llici6n semejantes a presiones menores de 10 atm. 

Mezclas de componentes con peso molecular y estructura 

semejante no se dasv!an en forma considerable de la 

idealidad. 

Mezclas de compuestos arom~ticos con alifáticos sen-

cillos se desvían moderadrucente de la idealidad. 

Los inertes tales como co2 , u2s, u2 , N2 , etc. que es­

t5n presentes en nezclas de componentes más pesados, 

tienden a comportarse en forma no ideal con respecto 

a los otros componentes. 

Las mezclas de componentes Polares y no polares siem-

pre son no ideales. 



A continuaci6n se presentan varios métodos analíticos utili­

zados para sistemas binarios e ideales. 

3. 3 .1 ESTIMACION DEL NUMERO MINIMO DE ETAPAS. Generalmente, cuando 

se hace un diseño preliminar de una columna de destilación es ne-

cesario, como primer paso, establecer el número mínimo de etapas, 

para lo cual la siguiente reqla empirica es útil ~ ; 

Nm - (T'Ll + T 1 L2} / 3(T'L:, - T'Ll} --------------(3.30) 

donde T'Ll y T'L2 son las temperaturas de ebullici6n del componen­

te ligero y pesado, respectivamente. 
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Para llegar a esta ecuación se hicieron ciertas consideracio­

nes, las cuales se deben tener en cuenta para poder establecer las 

limitaciones de la ecuaci6n. Estas consideraciones son las siquie~ 

tes: 

* 

* 

* 

* 
* 

La relaci6n de la presi6n de vapor con la temperatura está 

dada por la ccuaci6n de Clausius-Clapeyron. 

Los calores de vapori2aci6n para ambos componentes son casi 

iguales. 

El valor del producto (T 1 Ll) (T'L2) es aproximadamente 

iqual a (T':Lavl
2

• 

La regla de Trouton es aplicable. 

La pureza del producto deseado es aproximadamente del 97%. 

A pesar da catas limitacionoo cxioto un nfimero considerable de ca-

sos en los cualoa ne ~ucclc cnper~~ ~ue esta regla de bucnoG reGul-



La ecuaci6n de Claus~us-Claneyron relaciona la prcni6n de 

vapor con la temperaturu por medio del calor de vaporizaci6n,l, 

la constante de los gases R' y una constante A. Para los cornpo-

nentes pesado y ligero, las ecuaciones son: 

Al - ( A 1 IR.) ( 1/T!.i l ------------------ ( 3.31 ) 
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(l/Tl:,2 ) ------------------ ( 3.31.a) 

si se busca en una carta de Cox se verá que las lineas de presi6n 

de vapor se unen en un punto, por lo tanto se considera que A1,.....A2 • 

Además, para flujo molar constante, el calor de vaporizaci6n de 

los dos componentes es aproximadamente el mismo. 

6 

Si se resta la Ec. 3.31.a de la 3.31 se obtiene: 

I.nCP!/P2> = CA/R 1
) ((l/'1'~1> - (l/T!,2U 

:::: ( A/R ''l'!.1 TI,2) ( Ti:,2 - TI,1} ----------- ( 3.32 ) 

Ln C( = ( A/R''l~.::iv J (T~2 - Ti-,11 

lí (T' - 'P } L2 Ll 
'l .... 

::: A/R 1 T' La.v Lft « ----------------- ( 3. 32.a ) 

tambi6n: TLl + TL2 = 2 Tl.av ------=--------------------- (3.33) 

sustituyendo las ecuaciones 3. 32.<"1 v 3. 33 en la Ec. 3. 30 se obtiene: 

N ...- 2 T' ;t /3R'~ Ln«. 
m I.av Lav 

""":.! A /3R'T!nv Ln «. -------------=====~------- ( 3.34) 

y rcarrcalondo la 



= (2) (21) /. (3) (R 1
) (2.303 loqoC.) 

,...,. 3. 06 / Log oc. --·~------------------------- ( 3.35) 

otra expresión élnaH.tica Gti l paru obtener el número rn!nimo de 

~·i.:apas se obtiene para casos donde la volatilidad relativa es 

aproximadamente constante ~· 

latilidad relativa; 

y*/ (1-Y'*) 

x/ {1-x) 

A partir de la definición de vo-

Y* (1-~) 

X (1-y*) 
------------------ (3.36) 

y aplicándola al nrrducto de fondo se obtiene: 
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., 
~w xw 

== O( -- ------------------------------ ( 3. 36.a) 
w l-x w 

donde~w es la volntilidad relativa en el rchervidor. Cuando se 

opera a reflujo total, las lineas de operaci6n coinciden con la 

diagonal de 45°, de tal forma que Yw 0 ~m • Por lo tanto: 

X¡~ 
.. 

:::; e{ .. w 

·-~ 
w 

1-xw • m 

Similarr:iente p~ra el últin~ plato da la columna: 

.. 
•Nm 

Este procedimiento se continúa hacia arr:iba, para el prir.ier plato.: 

. o "w 
••• C( ... « --

:.•r:l 'W 1-··· "w 1-·· .. º 
ut:l.Hz.:mdo un valor pro;ncdio pnra la v0latilidnd relut:r.vo, ce cbticnc: 
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Nm+l "X,.1 = O(av " 
1-Xw 

6 
XO 1 - X 

Log i·i 

Nm+l ::: 
1-xD xw 

----------------------- ( 3. 36 .b ) 

r.og o(av 

La ecuaci6n 3.36.b es la ecuaci6n de FENSKE. El número mínimo de 

etapas te6ricas para obtener productos con cornposici6n x0 y Xw es 

Nm+l, incluyendo el rehorvidor. Para pequeñas variaciones en CX., 

O(av es el prcmedio geométrico de los valores en el domo y fondo 

de la torre,i/or.1et.w., 

El numerador de la Ec. 3.36.b no varia considerablenente conforme 

cambia la pureza del producto, por ejemplo; 

0.90 1.91 
0.95 2.56 
0.971 J.05 

0.99 3.99 

El numerador de 1~ ecuaci6n de FENSRE es iqual al numerador de la 
ecuaci6n 3.35 para el caso en gue el producto tensra una pureza del 
97.1%. Por lo tanto, la Ec. 3.30 da un estimado Fara al ntimero 

m1ni~o de platos cuando la pureza del product0 es próximo al 97% , 

si las otras \:Cmoidcraci.onm:; oon tanbiGn válicns. 



3. 3. 2. Estimación del número __ teórico de etapas. 

3.3.2.1. Procedimiento anal!tico del método McCabe-Thiele. 

Para un sistema ideal se obtuvieron en el capítulo an-

terior las siquientes ecuaciones: 

X = (PT - P"B) I (P¡\ - PB' ) -------------------- (2.28) 

y= O{ x ¡ [xcot-1) + i] ----------------------- (2.28.b} 

X "" Y/ fr ( 1- OC: ) + e<] ----------------------- (2.28 .e) 

LM 
-x 
G n 

M 
LM 
--X 
L' -w m 

M 

.l!_ X. 
L" -w ,.:; 

M 

(2.55) 

(2.56.a) 

El mátodo consiste en lo siguiente: una vez definida la rclaci6n 

de reflujo, as! como las composiciones deseadas en las corrientes 

de salida del domo~y del fondo, el c~lculo ne puede empezar, ya 

sea por la sección de rectificación o de agotamiento. 

SECCION DE RECTIFICACION, CONDENSADOR TOTAL. En este caso 

x0 = y1 . En una solución ideal las presiones de vapor de cada 

componente pueden variar considerablemente con la temperatura, m1s 

no as! oC que permanece prácticamente constante, por lo tanto, se 

puede tomar un promedio entre el valor en el domo y en el fondo 

de la torre para usarse en las Ec. 2.28.b y 2.28.c. A partir 

de la Ee. 2.28.c y con el valor de y1 se obtiene x1 , composici6n 

del líquido, que sale del plato Nºl, en equilibrio con el vapor 

de composici6n y1 • La co~posici6n del vapor que sale del plato 

N"2, Y2 , se obtiene de la Ec. 2.55 usando el valor obtenido 

para x1, y , ln co~posici6n del líquido, x~ , en equilibrio con 

139 
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miento ee rt•pite hasta alcanzar el plato de alimentación, esque-

mCLticmr.Pnh: 01 procedimiento se reprPsenta como: 

DE EC. DE EC. 
2.28.c 2.ss 

Y1 a{ X 1 Y2 

Y2 x2 Y3 

Y3 e h y 
T 3 4 

. E 

. 

l . 
yf-1 xf-l yf 

SECCION DE AGOTAMIENTO. Connidorando que el rchervidor se comporta 

como una etapa ideal y .::;¡ partir del valor especificado para la com­

posición füü producto de fondo, ut ili3ando la Ec. 2. 28. b obtenemos 

la com~osici6n dél vapor en equilibrio con ~l l!~uido que sale del 

rohervidor. La co:nposici6n del línuido que sale del Gltino plato, 

Nm sn obtiettC utilizando ln ~c. 2.Sti.u, a partir de este valor se 

obtiene la componici6n del v~por que sale del Gltimo plato usando 

la Ec. 2.28.b 

El procedimiento ne repite hasta alcanzar el plato de alimon-

taci6n. La reprcscnt~ción esguem~tica de la nccucncia de cálculo 

co: 
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DE EC. 2.28.b DE EX:. 2.56.a . 
xw O(. 

Yw :lCNn 

XNm YNm XNm-1 

e . . 'I' . 
xf-1 ~ Yf-1 xf 

3.3.2.2. F.ectificacifu de nezclas binarias con calores do vaporizaci6n diferentes 

·El siguiente métod~~ ~onsidera la volatilidad relativa cons-

tante y las líneas de ooeraci6n se obtienen de balances de ma-

teria y enerq!a. 

L!:~EAS DE OPERACION. Para la secci6n de enriauecimiento los balan - -
ces de materia y enerq!a total y para el componente ~A· a trav6s 

del área III P.n la Fig. 2., están expresados por las ecuaciones 

2.33, 2.33.a y 2.49.a 

A partir dn c;nté:.; ecuaciones se obtiene la ecuaci6n de la 11-

nea de operaci6n para la sacci6n de enriquecimiento: 

= 
Q'L - HGn+l 

O'L - HLn 
{ 3.37} 

Esta expresión es completamente general para la secci6n de enriqu~ 

cimiento, ya que no involucra ninguna consideraci6n. SímilarmenteJ 

las ecuaciones para el balance de materia y energ!a en la sección 

de agotamiento están expresadas por las ecuaciones 2.37, 2.37.a y 

2.50.a 

Ce igual forma, la Geuac:i.6rt dü lü línC'fl de> operación para CGta Se2_ 

c;6n oe obtiene de lns ecua.cienes antoriort:w: 
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Ym+l - xw . Qº - HGm+l L ------------------ ( 3.38 ) -e; 

X - xw Q" - HLm m L 

El balance de materia y energia en el área I da: 

QC = GM,l HGl - DH - L U ----------------- (2.32) L,D M,O LO 

GM,l = LM,O + D = (R+l)D ------------------------- (2.31) 

Para un condensador total: HLO ~ HLD ; y1 = ~o = xD 

por lo tanto: 

S:imilamente, el balance de cmerg!a alrededor del rehervidor es: 

QB + LM,Nm 8LNm = GM,W HG,W + WHL,W ------------- (J. 40) 

GM,W = LM,N.m - W e SW; donde s ::: GM,W / W ------- (3.41) 

para un .rehervídor total: HL,Nm = HL,.W ; xNm = xw = Yw 

por lo tanto: 

Si las p~rdidas de calor no son considerables, las ecuaciones 3.37, 

3.38 se transfo;u:13n en: 

-(3.37.a) 

Yn+l - X¡-¡ HL r.,-S (HGM - n,. i;-·> - 5Gm+1 ::::: ru n .... ' --r-1' ......... __ (3.38.a) .. - ~:-: nL, Í'rs cnm·; - nL, t·J} 
.... H .... º ·11 ¡,:;¡. 

• 
Cuando ncJ w2 tianc un dfu~ratia cmtnlp:i.a con:::cnt:raci6n, los Vr:llores 
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para la entalpia del vapo~ y el liquido se obtienen usando datos 

de calor espec1f ico y calor latente de vaporizaci6n a partir de 

las siguientes ecuaciones: 

(T -T ) + AH --------- ( 3 42) L LO S • 

Si se considera que el valor del calor sensible y el calor de ~ez­

clado es demasiado pequeño con respecto al calor latente y, utili­

zando las ecuaciones 3.42 y 3.42.a, las ecuaciones 3.37.a y 3.38.a 

se transforman en: 

Cklode: 

q..,.. = .., 

t, + (1-Y )g ]l 
Ll n+l n+l n+l A,n+l ----- (J.J?.b) 

{<R+l) [ ;cD +(l-Xo) go]} A.AD 

= AB,n+l 

AA#n+l 

la,o 
AA,D 

Similarmente, para la :::;ecci6n de agotamiento, la ecuación es: 

donde: 

y.m - Ym+l -----= 
X - X rn W 

[vm+1 +(l-Ym+1> gm+l]AA,m+l 

{-s [xw+<1-xw> 9w]}lA,w 

g 
m+l 

'l = B,m+l 

J.A,m+l 

------- (3.38.b) 

U~a forcn do estif.!ur el .z:ar:Jbio ~l.cl calor latente con la tcmperutura 



es utilizando la correlac:t.6n de WATSON: 

A1 = (Te - T'L1) o.38 ----------------------- (3.43 > 
A2 Te - T'L2 

1AA ....... 

Aunque el calor latente varía de plato a plato, la relaci6n de los 

calores latentes de los dos componentes puros.a la misma temperatura 

se puede considerar constante sin introducir un qran error. Debido 

a ~sto, podemos eliminar el subíndice de g y el valor de g se es­

tima a las condiciones de la alimentaci6n. Ademds si el efecto de 

la temperatura sobre la relaci6n de calores latentes para un compo­

nente (Ec. 3.43) no es considerable, entonces se puede tomar el pr~ 

medio del calor latente,a la temperatura de alimentación y a la tem 

peratura del destilado,para lA,n+l y un valor promedio similar para 

lA, m+l • Con estas nuevas consideraciones, las Ecs. 3.37.b y 

3.38.h se simplifican n 

donde = 

donde: 

<i - g) xn + xD g 

{Xn-XD) (1-g) + ~ 
------------------ {3.37.c) 

(R+l} [ g - Cg-1) x0) 
2 AA,D 

lA,.F +.A.Aro 

::::: 
(~' - g) xm + xw g 

------------------ (3.38 .. c ) 
(X - X ) (1-g) + ¡;j' m w 

"' -s (g - Cg-1) 

Hasta aqu! se hun hecha las oiguienteo consideracioneG: (1) las 

p~rüidas de cnlor a loa alrededores no ne ccnnidernn; (2) los tér-

minos do calor sensible y calor de nezcla no son considerados; 
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(3) se usa un condensador.y rehervidor total; (4) el efecto de la 

temperatura sobre el calor latente de vaporizaci6n se puede o no 

tener en cuenta. 

Combinando la Ec. 3.37.c con la ecuación de la curva de equi­

librio: 

l+ (c(-1) Xn+l 

se obtiene la siguiente ecuación diferencial: 

donde~ 

xn+l xn + rucn+l + hltn + e = O -------------------( 3.44 ) 

(«-g)xo - fl«. 
a= 

~ (11(-1) + g- i( 

b = a - cr 
1<•-l)+g-cit 

e= 
~ (C(.-l)+g-ec. 

Similarmente, combinando la Ec. 3.38.c con la Ec. de la curva de 

equilibrio se obtiene: 

):rn+l ;¡\n + a'Xm+l + b':Y.m + e' = O --------------- (3.45) 

donde: 
(11(-g)xw - $f •ll(. 

a' = 
$!' (<-l)+g-« 

b' ::: ¡!' - g 

W (CC-1) + g- " 

e' "" 
g xw 

~I (11(-1) + g-c( 



Para la Ec. 3.44: 

X .. :::: 
l 

-(a+b) - '-J (a+b) 2 - 4c 
2 

Y,para la Ec. 3.45: 
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l.Y l. 1 W ---- ( 3.47 ) 
(

:x:•. -x•.)(ª'+b'+x•.+x J 
x - x' a' +b' +x' +x 1 w i i iy 

donde: 

X ' ::: 
i 

- (a'+b'} +-V {a. 1 +b 1
)

2 
\ 

4c' 
2 

El valor de xn es la intersección de la línea de alimentaci6n con 

la curva de operación, el cual se obtiene resolviendo sinultánea-

mente las ecuaciones de ambas lineas. El valor de x'. se calcula iy 
utilizando el siquiente procedimiento: 

Después de que se ha calculado el número de etapas en equilibrio 

en la secci6n de enriquecimiento por n:edio de la Ec. 3.46, al va­

lor obtenido se le eliminan los dígitos despu~s del punto decimal. 

y,utilizando el entero que resulta, se obtiene la composici6n del 

líquido, cm euto plato, "n' utilizando la Ec. 3.46. Despu~s se 

calc~la x'iy por medio de la ecunci6n si0uicnte: 

w' ~ g) :!'.'. 1 • + ~._,q 
l.}' w 

()3 - Cl) X + X ft 
n D- ---------~3.48) 

- ==o> e 1-g) +~ 
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El balance total de energ1a, sin considerar pérdidas de calor, est~ 

dado por: 

FHF :::: DHL,D + "e + WHL,W - QB -------- ----------- (2.32.a) 

combinando esta ecuaci6n con las ecuaciones 2.33.a, 3.40.a, 3.42 y 

3.42.a con la conzidcraci6n de que el efecto del calor nensible es 

despreciable y adem~s la relación de calores latentes de vaporiza­

ción, de los dos componentes, permanece constante a trav~s de toda 

la columna, se obtiene: 

s = 
(D/F) (R+l) [ g-(g-l}xJ ~,D - [g-(g-l)YF] (l-qF) AA,F .(3.49 } 

(W/F) [ g-(g-1)'1tl ).A,W 

Si, además, el efecto de la temperatura sobre el calor latente de 

vaporizaci6n no es considerable, entonces,la Ec. 3.49 so transfor-

ma al ccmbinarse con la definici6n de ~ y {2S' en: 

F ~F 0 D ,0'D + W ~W ----------------------------- ( 3.50 ). 

~F = (1-q) [ g-(g-1) YJ 

Jr0 = <R+l} ( g- {g-1} xn] 

cuando una mezcla en ideal, la volatilidad relativa on el domo de 

la torre difiere li~craDente del valor en el fondo,de tal forma 

que se puede usnr un promedio aritmético. Para una tezcla no 

ideal, los valores difieren conoidcrablPmentc , de manera ~uc es 
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donde F, 7, Y'D y xw se conoci¡n a partir de los requerimientos del pro­

ceso y de la especificaci6n de Ja co~posición de los productos. Co­

rno la relación de reflujo LM0/D está fija, el valor para LMO queda 

determinado utilizando el valor obtenido para D a partir de la Ec. 

3.51. As! mismo, para un condensador total x0=x.0~v1 y los balances 

de materia y energ!a alrededor del mismo están dados por las ecuacio 

nes: 

::: DXD + LMOXO -------------------------- (2.31.a) 

Como cada uno de los platos que constituyen el equipo se considera 

que opera como una etapa ideal, entonces la temperatura del plato No. 

1 será la temperatura de roc!o del vapor que sale del plato a la 

presi6n de operaci6n de la columna. A la temperatura de recio, ~l l:f.­

quido que condensa deberá tener una composici6n tal que x1 ,A+x1 ,B = 
1.0 r por lo tanto: 

Y1,A +JA pt 

OA P"r~ 
+ 

(l-Yl,A)).\B .P'l' 
~ 

la P"B 

::::: 1.0 --------- (3.52) 

La composici6n en el vapor y 1 , los coeficientes do fugacidad ~, 

los coeficientes de actividad lY la presi6n total son conocidos. 

Por lo tanto, se seleccionan diferentes valores de temperatura con 

los cuales se obtienen valores para P"A y P"s • Cuando los valores 

de PºA y PºB introducidos en la Ec. 3.52 satisfagan la igualdad, 

se ho.br:i encontrado la temperatura del plato No. 1. 

Con lo. tempero.tura del plato 1 se dctcroino. la entalpia del vapor 

Ii'.G.l Y por consiguiente, el valor do ºe Ca partir de la. Ec. 2.32}. 
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eguilibrio y los ecuaciones para las curvas de operación propues-

tas en este método. En el caso en que el procedimiento de traza-

do de las etapas sea demasiado tedioso e inexacto, el cálculo 

plato a plato utilizando los datos ~e equilibrio o sus ecuaciones 

equivalentes junto con las ecuaciones de las curvas de operaci6n 

propuestas es mú~ recom~ndable. 

El ~fecto de la temperatura sobre el calor latente de vaporización 

del componente más volátil generalmente se desprecia cuando el 

rango de temperatura de operaci6n no es grande; sin embargo, si 

el efecto es apreciable, éste deberá de considorarse. 

3.3.2.3. !1ETODO DE SOREL. El ra~todo se basa en la utilizaci6n de cál-

culos plato a plato, los cuales involucran balances de materia y 

energía junto con la relnci6n de eguilibrio pura determinar la 

cantidad de líquido y vapor que sale y entra, respectivamente, al 

plato correspondiente, aoi como lu temperatura y la cc~posici6n de 

las corrientes que salen del mismo. 

Para la aplicación del m6todo se supone que los siguientes 

datos son conocidor;: @ la presión de operacH5n ·@ la relación 

la temperatura o entalpía de la corriente 

de reflujo y adem5s se considera que el condensador es total~ To-

mando corno referencia la Fig. 2.6, el balance total de materia y 

el balance para el componente más vol!til están definidos por las 

ecuaciones 2.41 y 2.41.a de las cuales se obtiene: 

P(::::F - xw> 
D ::::: 

-------------------------------- i3.51) •x - :·:¡.¡) . D 
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Las variables que quedan nor determinar son LMl , GM2 , T2 (6 HG2> 

e y 2 , las cuales se obtienen resolviendo por prueba y error las 

siguientes ecuaciones: 

= LMl + D ---------------------------------(3.53) 
GM2 y 2 = LMlxl + O:<D --------------------------- (3.53.a) 

GM2 HG2 - QC = LMl HLl + DHLD ------------------- (J.S4 ) 

= ( 3.55 } 

El valor de la entalpía nG2 se puedo obtener de una carta cntalpia­

concentraci6n o directamente de datos, o a partir do datos T-y si 

se dispone de lao capacidadeo calor!ficas y los caloreo latentes 

respectivos. 

La ecuaci6n 3.54 se puede escribir co~o oigue: 

Elim:inando GM2 entre las ecuaciones 3.53 y 3.53.a, se tiene: 

D(x0 - Y2 l 

(Y2 - xl) 
----------------------------- (3.56) 

Y.eliminando LMl entre las ecuaciones 3.53 y 3.53.a, también, se 

tiene: 
D(XD - x 1 ) 
----- ------------------------------ (3.57) 

(Y 2 - xl) 

Sustituyendo las ecuaciones 3.56 y 3.57 en la 3.54*a se obtiene: 

Tog;ia.a las variables en la Ec. 3.54.b se conocen, con cxcepci6n de y., • ... 
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De tal forma que la solución de esta ccuaci6n supone valores de y 2 
para después obtener el valor correspondiente de f(y 2 , T2 ), ambos 

valores se sustituyen en la Ec. 3.54.b y el valor correcto de y 2 se 

obtiene hasta que la igualdad se satisfaga. 

La temperatura del plato No. 2 se obtiene a partir de los datos 

T-xy 6 n-xy , as1 como la componici6n y lü entalpia de LM2 • Los 

valores para LM2 , GM3 , HG3 e ~ se obtienen a partir de ecuacio­

nes similares a las Ec. 3.53, 3.54, 3.55, 3.56 y 3.57: 

HG3 == f(y 3 , T 3) ---------------------------------( 3.55.a} 

GI-!3 - Lz.12 n D ------------------------------------ (3.53.b) 

OX:D ---------------------------- (3.53.c) 

GM3 HG3 - LM2 HL2 "" DHL,D + Oc ------------------- (3.54.c) 

Otra voz, la solución de la Ec. 3.54.d supone valores de y 3 para 

después obtener el valor correspondiente do f(y 3 , T3), ambos va­

lores se sustituyen en esta ccuaci6n y el valor correcto de y 3 se 

obtiene hasta que la igualdad se satisfaga. Entonces los valores de 

GM3 y ~2 se obtienen directamente de la Ec. 3.54.d. Este proce­

dimiento se repite columna abajo y plato a plato hasta que la 

conposici6n del l!quido llega a oer nen~r o igual a la co~posici6n 

promedio de la alimentación. Los balances de materia y energ!a 
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Qn el plato de alimentación son (Fig. 3.14): 

F + cL +L. ::: G._ + L_ -------------------- (3.58) "M,F+l --z.l,F-1 ~,F --M,F 

F~ + ~,F+l YF+l + 11-t,F-l XF-1 ::: °t-1,F YF + ~,F XF ------ (3.58.a) 

~ + q.1,F+l HG,F+l + 11.1,F-l 11.,F-l :::: C\.i,F HGF + ~ !1,p--(3.59) 

Los valores para GMF , lIGF , YF , ~,F-l , HL,F-l y ~-l se ob­

tienen a partir del c~lculo plato a plato desde el domo hacia aba-

jo, por lo tanto, los valores desconocidos son: ~-!,F+l' HGF+l' YF+l , 

FIG ~14-- -

' \ 
' 

LM,F , nL,F y >i:E' ~ L'-l composici6n de 

la corriénre LM,F se calcula a partir 

de la relación de equilibrio y a la tem 

pcratura del punto de rocío de la co-

rriente GM,F / esta temperatura se ob­

tiene resolviendo por prueba y error 

la siguiente ccuaci6n: 
y +I p 

• + x = F,A A t ::::: 
·"F ,A E' ,B >t} 'Pº 

fJ A - A 

3.52.a 

Con la composici6n de ~,F y la tcmper~ 

tura en el plato F, so determina ol valor 

de HL, F a partir de los datos H-~, de 

aqu! que los tínicos valores desconocidos son: GM, F+l , HGF+l e 

YF+l • Rearreglando las ecuaciones 3.58.a y 3.59 se tiene: 

G u - P'l' - r~ _ ..,. + i'i:' ~ L - r. } x.... 
- -Z.!,F.:F ~""F ~-l"F-l ,. . r-!?-1 '"·M,F 1:· -( .3.SS.b) 
q_!,F+l "' 
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En una mezcla binaria los patos T-x.y 6 H-xy relacionan la compo­

sici6n y la e.ntalpia de cualquier corriente dentro de la torre, de 

tal forma que: 

HG,F+l = f(yF+l 'TF+l) ------------------------ C3.GO) 

Utilizando la Ec. 3.60 con la solución por ~rueba y error de 

las ecuaciones 3.58.b y 3.59.a se obtienen los valores para GM,F+! 

HG,F+l , YF+l Y la temperatura del plato F+l. 

El cálculo se continúa hacia el fondo de la torre, utilizando el 

mismo procedimiento uzaüo para los platos localizados arriba dol 

punto de alimentaci6n, hasta que la co:nposici6n del líquido sea 

igual o menor a la co~posici6n del producto de fondo requerido. 

Si se desea hacer el cálculo plato a plato empozando dosde el fon-

do de la colu.rnna, el procedirr:icnto es el siguiente: A partir de 

un balance total do calor se obtiene el cnlor suministrado al re-

hervidor. 

:::: DH_ D + WlL •• + ºe - FH_ ------------------- ( 2.32.ru 
~I L,W F 

Generalmente el rehervidor so considera como una etapa en equili­

brio, de tal for~a que Gz~,w y W son corrientes en equilibrio. 

Yte; = 
'~W "t W Pº 

"w Pt 

La temperatura en el rohervidor es la tümperatura del punto de 

burbuja dol liquido del fondo, y se obtiene resolviendo por prue­

ba y error ln siguiente ecuación: 

IX~:: p• ~ l. o ------------------ ( 3.52.b J 

t 
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Con el valor de QB y la temperatura en el rehervidor, las siguientes 

ecuaciones (obtenidas a partir del balance respectivo en el rehervi­

dor) se utilizan para determinar la cantidad, composici6n y tempera-

tura de L" M,Nm 

L' = G" + w ------------------------------ < 3.61 > M,Nm M,W 

LM,Nm xNrn ::: GH,W Vw + ~ ---------------------- (3.61.a 

L H = GM,W HG.W + WH - Q ------------ (3.62) M,Nm L,Nm . L,W B 

H = f (x.. , T.,,m) ---------------------------- (3.63) L,Nm ·~m n 

La Ec. 3.62 se rearreglu paru dar: 

Eliminando GM,W entre las ecuaciones 3.61 y 3.61.a: 

::::: 
------------------------- (3.64) 

Y,eliminando LM,Nm entre las ecuaciones 3.61 y 3.61.a: 

W('{w .. XNm) 

(XNm - Yw> 
-------------------------- (3.65} 

Por lo tanto, la ecuacioo 3.62.a se transforma en: 

W('\.w-Yw) 

(X¡~-Ywl 
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Todas las variables en la Ec. 3.62.b se conocen con excepción de 

XNm / de tal forma que la solución de esta ecuación supone valores 

de ~m para después obtener el valor correspondiente de f(~, T~) 

Ca partir de los datos H-xy), ambos valores se sustituyen en la F.c. 

3.62.b y el valor correcto de xNm se obtiene hasta que la igualdad 

se satisfaga. 

La temperatura del plato Nm se obtione a partir de los datos 

T-xy 6 H-xy y la compoGici6n del v;¡por GM,Nm (yNm) se calcula uti­

lizando la relaci6n de equilibrio a la temperatura TNm" Los valo-

res para LM,Nm-l' GM,Nm' HL,Nm-l y '?;im-l se obtienen n partir de 

las siguientes ecuacionco: 

(3.63.a) 

LM,Nm-1 ::: ffM,Nm + W --------------------------------- (3.61.b) 

En,Nm-1 Y.Nm-1 

Ltl,Nm-1 HL,Nm-1 

G',. "" '};·,.,, + wx.._ ------------------- (3.61.c) 
J.·~, i.ll.r.l .. ·d!l w 

------- (3.62.c) 

De la misma forna en que ~e ohtuvo la ecuaci6n 3.62.b, la Ec. 3.62.c 

se transforma en: 

De nuevo, la scluci6n de la Ec. 3.62.d supone valores de ~m-l para 

despu6s obtoner el valor correspondiente de f{~l' 'J.Nn-1>, aclx:is valo­

res so sustituyen en e.nta ecu.:i.ci!Sn y el 'l.'í'.llor correcto da '1ln-l se obtiene hasta 



3.59 se vuelven a usar pava evalmu: las cant.idudcs, ccmposici6n y 

entalpia de las corrientes arriba del plato de alimentaci6n. 

3. 3. 3. CONTACTO CONTINUO. Para cuando la torre opera bajo reflujo 

total y para casos donde la volatilidad relativa oc:, permanece 

constante, lo cual es cierto para mezclas que no presentan una 

desviación considerable de la ley de P.aoult, entonces se tiene: 

y= X para reflujo total 

y* = L + (~ -1) X 

Al sustituir e:n la Ec. 2. 69.a e ü1tagrar, se olitiene: 
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NTU 2.3 Log 
c:ic..-1 

Y2 (1-y 1> 

Y1 U-y2) 
+ 2.3 

U-yl) 
Log ------------- (3.66) 

(l-y2} 



3.4. EXTRACCION LIQUIDO-LIQUIDO. 

En extracci6n líquido-líquido, los métodos de c~lculo son de 

tipo gráfico a excepci6n de algunos casos especiales, los cuales 

se pueden simplificar y por consiguiente, utilizar un m6todo ana­

lítico para su soluci6n. Estas simplificaciones resultan al con-

siderar lo siguiente: 

i) r,os componentes "A" y "B" (solventes) son completamente 

inmiocibles entre si y permanecen cada uno en una fase, 

lo cual da por resultado una línea de operaci6n recta. 

ii) La línea de equilibrio es rectu, y' ~ mx' + b 

3.4.1 Extracción en simple etapa. Si s~ cumplo la ley de distribu-

ci6n ideal, y• 1 = mx• 1 + b - Entonces, sustituyendo el valor de 

y• 1 en la Ec. 2.73 y efectuando operaciones resulta: 

(x.•F 
V' 1 

; ) + 
~ s 

- --+ 
x'1 :::: m 

(1 + ~11) 
\ n I 

Si b :::: O la ecuaci6n se simplifica 

y'E 

m 

a.: 

b 
D. 

_.,.___________ { 3.67 ) 
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x' = 1 

v• .... s 
------------------- ( 3.67.a) 

rn 

Y,si m:'l.er:iás el aqentc extractor on solvente puro, eutcinces Y',,,= 0 1 
"' 

y: 

........ :::::: 
A l 

l 
:-i:' · ------------------------- ( .3. 67 .b} F (1 + ~) 
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3.4.2. Extracción simple en.múltiple etapa. Si la relación de equi-

librio está dada por y' = m x' + b y si se emplea la misma cantidad 

de solvente en cada etapa, se deduce gue la cantidad de soluto no 

extraído en el refinado procedente de la última etapa es: 

x' n 
:: 

Si b = O 

y: 
.,_., :::; 
... n 

(x'F -Y's b) -- + - y• 

mB i + 
G b --------------- { 3.68 ) 

(i + Km 

~·F - y' /m 
Log s 

x'n - y' :/m 

B 
Iog Cl + K n> 

y' s 

m 

m m 

---------------------- {3.68.a } 

-----~-- ---------------- {3.68.b) 

l 
x•F --------------------... ---- (3.68.c) 

Log (x'n / x' ¡_:<) 

!Dg (1 + *º) 
--------------------------- (3.68.d ) 

En las ecuaciones anteriores Em/A en al factor de extracci6n, E. , 
y n el nfur.oro de etapas requeridas. Lrrn ecuaciones 3.6B.b y 3.68.d 

pueden resolverse utilizando loo no::::ograr:inn oc las figuras 3.15 6 

3 .16. Pa:ra una .cepnrnci6:n ileton:iin.:i.dil (1: 'n l ~~ • F = cte} al auP.:cn-

e,,.,_ ... 



º·' 
o.os 

~é 
0,02 

-..-
• ">!: .. 
-)( ~: 

0,005 

º·ºº' 
·0.002 

0,001 

O,OO!l6 

º·ººº" 
O,i002 

g 1Q 

FI'3. 3.15 

3.4.3 BY.tracción on ~ontracorriente en ~Gltiple etapa. Si la pen-

diente de la l:inoa de equilibrio es con atan te y' = tm-::' + b , el 

número de etnpaa ectG dado por: 

y' b El x' s + - 1 ~n n 
r.l r:1 

fi 

:::: 

(~ ~)n+l_ 
... _____ .. _.,. _____ <n,-.1 

{3.69) 
y' b 1 x' - s + F m M 

Si b = O se obtiene una ecuaci6n equivalente a la de KREMSER para 

absorcilin: 

'~ª - x' • F • n 

.,. -
•· F 

::::: 

'ª M)n+l ) \A ~·¡ ( ~ m 

(
-:-~~, 

1
.-0-+z-l _ _, ..... -~ -- -- --- --- ··-- (3.69.a) 

r, m - l 

Iil'ctnl PL~ rcsr.ilverm:' ccn ayuda do la Fig. 3 • .11.l, ut:i.li:.::ando 
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(x' - y' /m) / (x' - y' /m) como ordenada y Bm/A como parámetro. n s F s'' 

3.4.4. Contacto continuo. Para soluciones diluidas, s6lo los t~rmi-

nos dentro de la integral, en las ecuaciones 2.87.c y 2.87.d, para 

NtOE y NtOR son importantes. Si adem~s la linea de operación y de 

equilibrio (y=mx+b) son rectas en el rango de concentración consi­

derado, entonces la media logarítmica de la diferencia de caneen-

traciones en los extreraos del equipo se aplica: 

x' - x' Jtl - X2 
NtOR :::: 1 2 ::::: ------------- (3 •. 70) 

Cx' x'*) e~ x*}M !·! 

Y'¡ - y• 2 Y¡ - Y2 
NtOE = = -------------- (3, 70.a) 

(y'* - 'i'} M (y* - y) ?·l 

El ~~o clc fracción Llol coco unidad de conccntroci6n en las ccuacio-

ne::; 3. 7 O y 3. 70. a c:~t:.. t.:.'.:'!ild:icionad:i a que la rclc:ici6n n• /E• perma-

nczaa. constante ~ lo largo dGl cquiro. Si al túrmino fuera de lo 

integral en laz ecuaciorws 2.89 y 2.89.a. as considerable~entonces 

se tiene que: 

.... - .... •• 1 ,,.. 2 
+ 

... - \yl 
J. l J. 2 

+ 

1 
~ ln .. 

l Ln 
2 

1 + r··' -'• 2 

1 + rx 1

1 

-------- { 3. 70.b) 

1 + ry• 1 
---- --------- (3. 70.c) 
1 + ry 1

2 

ut<ilizn un pr©;::cdi::'.l:u:mto sioilar al usnd::i en absorción de ganes 



para dar: 

6 

Gl - Y2/m ~ -r::) ~ ------- (3.70.d) Ln 
x2 - Y2/m 

+ rnE' 

NtOR ::: 

Rt 
1 - rnE' 

R' mE' se utiliza cuando la concentraci6n se expresa en fracción 

mol 

A 
~- cuando se utiliza relación peco mB 

La figuro 3.:rn representa la solw:::ién grllfica, utilizando 
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TEMA 4.- ME To J) os DE so L u e I o N GR A F I e os 

4.1. Absorción de aases. 

Determinación del número de unidades de transferencia.- Con-

sidérese el cálculo del número de unidades de transferencia reque-

rido para un problema de absorci6n qaseosa en donde, por ejemplo: 

= r2 (1 - y) lm dy 
----------- (4 .l} 

(1 - y) (y* - y) 
Y¡ 

r2 (l y) lm dy 
----------- (4.2) 

(1 - y) (y - y) i 
Y1 

::: 

Para la soluci6n de estas don ecuaciones so encuentran dispo-

nibles varios m~todos: 

4.1.1. Integración gráfica.- Una solución riguro~a de las dos 

ocunciones citao~s no es complcta~ente posible en ausencia de las 

relaciones funcionnlcs necesa~ias entre las diversas variables. No 

obstante, puede obtenerse una buena reGpuesta utilizando las téc-

nicas de integración gr~fica. Acf que1 se puede obtener la infor­

maci6n necesaria para resol ver la!; ecttaciones 4 .1 y 4. 2 caro sigue: 

a) Graficandn los datos de equilibrio ncbre cooLdenauas x-y, y 

trazando la línea de operaci6n en la misma gráfica. As! pues, 

en la fi~ura 4.1 se oprecian la línea de equilibrio y l~ línea 

de operaci6n con las cornposicionen terr.:iinnles indicadas. 

b) Desplazándose hacia arriba de la columna, las fuerzan motrices 

11:.'cales (y. - y) 6 (y* - y) y las cancentracioneo del co::ipona_n 
l. 



lor de y. Al repetir.esta operaci5n para varios valores de y 

entre y 1 y y 2 a través de la torre, se puede graficar, como en la 

figura 4.2, y así se obtcndrún las informaciones necesarias para 

el cálculo del número de las unidades de transferencia corno se 

establece en las ecuaciones 4.1 y 4.2. Este procedimiento es ri-

guroso y está limitado solamente por la precisión de las técnicas 

gráficas. 

J~ 
~ .. ,.... :n 

::n .._ 
l ....... 
- :l'\ ....... 

1.IMf:A ;t>E EOulU~IO 

g, - -- -- - -

!J 

Figurn 4.1. Dia~rama x-y para ~bsorci6n 

-.:n 
E 1 

~~ 
;::"! --1 ..... 
~ :n • .... 

164 



165 

4.1.2. S1mpL1ficaci6n de~la integral.- En muchos casos de aifu­

sión a través de un componente discontinuo, tal como un gas, en 

absorci6n, se ha demostrado (Referencia @ ) que (1-y) lrn puede 

apro}timarse mediante un promedio aritmético de (1-y) y de (1-y*). 

Si el pequeño error introducido por esta aproximaci6n es acepta­

ble, entonces la ecuaci6n 4.1 se puede integrar como: 

r2 1-y2 
NOG :::: dy + 1 ln 

-------- (4.3) 
(y* - y) 2 1-yl 

Y¡ 

Normalw.ente, el t€rmino integral debe ser calculado gráficanente, 

pero es mucho ret;s gencillo que la integraci6n de la ecuaci6n 4.1. 

En muchos casos, el ~ltimo tórmino de la ecuación 4*3 en despre-

ciable, pero debe exaoinarse esta posibilidad en cada caso. A me-

nudo son aproxi~adnrnente iqualen (l-y) y (1-y)lm para colucionen 

diluidas; así que, se puede nuponer que se cancelan en la ecuación 

4.1., resultando .:is! nuevamente en la inteqral sir.iplifícada. De 

cualguier manera, se debe hacer hincapié en que las sinplificacio-

nes no pueden hacerse sin tomar en cuenta la exactitud de las su-

posiciones y el error que se va a encontrar. 

Pura hacer un resumen de lon resultados en la si~plifi­

caci6n de la ecuaci6n 4.1., se tiene: 

r 1- y2 
NG ::: dy + 1 ln 

(4.4) ----------
yi - j' 2 1- Y¡ 

y 
l r, 1 - V 

r:QG = =dy + 1 1n *2 
__ .,,. ___ 

M.5) 
y* - y 2 1 - 1·1 .. 

JI. 
JI. 



r 1 - x2 dx 1 
NL = + ln --------- (4.6) 

X - xi 2 1 - xl 
xl 

r2 1 
NOL = dx + 1 ln 

- x2 -------- (4.7) 
X - x* 2 l - xl 

xl 

Las ecuacioneG 4.4 a 4.7 est5n en términos de unidades de 

fracci6n molar, pudiendo utilizarse otras unidades. Por ejemplo~ 

en t6rminos da relaciones r.rolares, se tiene: 

r2 NG :::: 

yl 

r NOG = 
Y¡ 

__ dY __ - !. ln 

yi - y 2 

dY 1 ' 
--'--- - - ln 

Y* - Y 2 

--------- (4.8) 

--------- .(4. 9) 

La selecci6n de la ecuación que se va. a usar es arbitraria 

pero es lógico para los propósitos de exactitud, utilizar la 

ecuación que incluye fuerzas motrices en túrminos de la :t;esis-

tencia principal. Esto es, ni puede decirse que la fase gaseosa 

es la que controla, entonces la fuerza motriz a travús de la fase 

gaseosa es grande, pudiendo determinarse con buena prccisi6n, en 

este caso oc recomienda ol uso de la ecuación 4.4 o de la 4.8 

4.1.3. Método orfifico de Eaker.- Se ha definido una unidad de 

transferencia cc~o: 

1 = 
Y2 ~ ~· 1 

~~------ ------------------ (4.10) 
ir* - y) med:.i..:i 
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Un procedimiento gráf~co sencillo para calcular el ndmero 

de unidades de transferencia que se necesita para llevar a cabo 
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un cierto cambio, ha sido el propuesto por Baker (Referencia ~ ), 

el cual se basa en el uso de un promedio aritm~tico de las fuerzas 

motrices y en la suposición de que sobre toda la longitud de una 

unidad de transferencia tanto la linea de operación co~o la linea 

de equilibrio son esencialmente rectas. El procedimiento está 

ilustrado en la figura 4.3. La linea AB estS localizada en la 

parte media (hacia arriba) entre las lineas de operaci6n y de 

equilibrio, con lo que el cálculo se lleva a cabo como sigue; 

Empezando en el punto F, se traza una linea horizontal hasta to­

car la línea AB, en el punto G, se extiende a una distancia iqual 

a FG hanta H. Desde U .se traza una lineo. vertical hacta la 11nea 

de operación en el punto ?1. FHM es una unidad de transferencia, . 
puesto que proporciona un cambio en la corormsici6n de la fase, de 

yM - Yp , el cual es igual a la fuerza motriz promedio RP~ El 

procedimiento se continGa én ~sa forma hasta y2 • Do manera que 

MN = NO, etc. 

Figura 4. 3. CCtlculo r:rdfaco de Noe; por el 
!·!C:t.odo de Bal:er. 



Cuando la resistenci~ predomina en la fase líquida, el pr~ 

cedirniento qráfico anterior debe modificarse trazando una línea 

horizontal a la mitad entre las lineas de operación y de equil! 

brio. Los pasos FG y GH deben hacerse verticalmente alejándose 

de la línea de operación en vez de hacerlo en forma horizontal. 

4. L 4. Método gráfico de White. - Una construcción gráfica inte­

resante sugerida por White (Referencia C[9 ), permite manejar ca­

sos en los cuales la resistencia está dividida entre las fases. 

Este procedimiento está ilustrado en la figura 4.4 para el caso 

de resistencia finicamente en la fase gao. Un paso equivalente a 

una unidad de transferencia en faso gas no lleva a cabo en la for 

ma siquiente: Comenzando en el punto P (coordenadas y2 , x2> so­

bre la línea de operaci6n se traza una linea horizontal. Enton­

ces se traz¡;¡ una linea vertical intersectando la !!nea horizontal 

en e, a la derecha de P. Los puntos A y E se localizan tal que 

CE e 3CD y CA = CD. La línea desde (y2 ,x2 ) hasta A intersecta la 

curva de equ.i libr ia rm H, y el paso hasta (y 1 , x1) se cc~pleta 

trazando una línea a partir de Ir paralela a PE. 

La validez de la ecn.nt:rucci6n se cdmprucba si BH es igual al 

qradiente r;;edio y nl cambio en y. Se observa que BG e Gii r.or 

trit.ingulos semejantes. Puesto que UQ tiene 3 veces la pendiente 

de BQ, QJ = 3QF ;¡ QF = BG. De aquí que QK = rm, y se comprueba 

la construcc:i15n. 

El nétcdc de White puede utilizarse paru trazar unidades de 

trnnofercmcia en <1irocci6n de increr::cmto CJ decrc:::ento de y. Es 
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rápidamente en cualquiera#de las dos direcciones localizando los 

triánaulos sucesivamente. 

!."igura 4.4 Deterninaci6n grdfica de NOG por el 
Mútodo do White. 

El rn€todo de White incluye todas las variaciones entre re-

sistencias de lu faGe l!quida y do la fase gas. Para casos in-

tormedios: 

1 ~ 2!l /rl L G 

(4.ll) 

{4 .12) 
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en donde: 

LM = flujo de líquido por unidad de área. 

GM :::o flujo de gas por unidad de área. 

HL "' altura de una unidad de transferencia fase líquida. 

HG altura de una uniddd de transf arencia fase ~as. 

En la figura 4.5 se muestra la deterrninaci6n del número de 

unidadao de transferencia para el caso en donde la resistencia 

se presenta en la fase líquida. Los pasos son como sigue: 

Comenzando sobre la lí~na de opQraci6n en la concentración 

de entrada se traza una linea hacia arriba con pendiente negativa 

igual a Lz.lGM hasta la curva de e(!uilibrio. Se sigue con una se­

gunda linea hacia arriba con pendiente igual a 1/3 (LM/GM) hasta 

la linea de operaci6n. La intersección con la línea de operación 

completa una unidud de transferencia oara la fase l!quida. La 

const.rucci6n si:;~ continúa hasta la concentra.ci6n de salida. 

170 



fracción IlPl de A en el liquido 

Figura 4.5 Deterninaci6n ~ráfica de N0 L por el 

m~todo de White. 
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4.2. Destilaci.6n. 

En el cap1tulo 2 se obtuvieron las ecuaciones de las lí­

neas de operación para las secciones de Rectif icaci6n y de Aqo-

tamiento: 

LM 
+ 

Dx0 

LM + D 
xn 

LM + D 
--------------- (4.13) 

LM 
X -

w~.¡ 

LM - w I!l 'L - w M 
--------------- ~.g) 

Una variable importante en el análisis de columnas de recti-

ficaci6n es la relación de reflujo. En la práctica se utilizan 

dos definiciones diferentes, una de ellas corresponde al cociente 

entre el reflujo y el destilado, y la otra viene dada por la re­

laci6n entre el reflujo y ol vapor que aocicnde del plato supe-

rior. Las ecuaciones correspondiontcs a ar.ibas relaciones son: 

(4.15) 

(4.16) 
LMO + D 

Si el numerador y el dunominador de los términos del segundo 

miembro de la ecuaci6n 4.13 ne dividen por D, se obtiene: 

Yn+l = (4.17) 

La ecuaci6n 4.17 representa lu línea de operaci6n de la sec­

ci6n de re~tif1caci6n. La ordenada en el oriqen de esta l!nea es 
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diseño, y R0 , la relación de reflujo, es una variable de opera­

ción que se puede controlar modificando la velocidad de flujo del 

líquido de reflujo para un determinado caudal del producto de ca-

beza. 

Ahora se analizarán dos partes importantes de una columna de 

rectificación: el condensador y el calderín. 

Condensador y plato superior.- El dispositivo más sencillo, 

y uno de los :m<'is frecuentemente utilümdos, para obtener el pro­

ducto de cabeza y el líquido de reflujo es el condensador total. 

Cuando se utiliza un condensador total las concentraciones del 

plato de cabeza y del liquido de reflujo que retorna a él son 

iguales y se pueden representar por x0 • El extremo de la l1nea 

de operación es en este caso el punto (x0 ,x0) que corresponde a 

la intersección do la linea de operaci6n con la diagonal. 

Cuando ~e utiliza un condensador parcial o denflemador, el 

liquido de reflujo no tiene la misma composici6n que el producto 

de cabeza o üestilado., de forma que xc "/- x0 • A veces se utili­

zan dos condensadores en serie; el primero de ellos es un conden-

sador parcial que proporciona el reflujo y a continuación hay un 

condensador total ~ue genera el producto líquido. El vapor que 

sale del condensador parcial tiene una compcsici6n y' que es 

igual a x0 • Puesto que el vapor que sale de un condensador PªE 
cial está ncrmalrecnte en equilibrio con el líquido condensado, 

la composición y' del vapor es el valor de la ordenada de la cur 

va de E''~ni l:n~:r'o ccrrentmnüion.tc u. la abcisa x,.. ; el condensador - ~ 

173 



174 

Plato inferior y calderin.- La acción del plato inferior de 

la columna es an~loga a la del plato superior. As1, para flujo 

molar constante, la Ec. 4.14 se transforma en 

y ::: ~ ----x -
L-W L' - w M 

-------------------- (4.18) 

sustituyendo y ::: x en esta ccuaci6n y simplificando se obtiene que 

La linea de operaci6n de la sección de agotamiento corta a 

la diagonal en el punto {l~·¡•'íq) • 

El tipo m~s común de calder!n es en el que el vapor que se 

produce está en equilibrio con el liquido que sale como producto 

de cola. El extre~o de la linea de operaci6n es el punto (:>ew,Yw), 

siendo xNM e Yw las concentraciones del líquido que abandona el 

plato inferior y del vapor procedente del calderin, respectiva-

mente. El punto CxwYw> está. situado sobre la curva de equili­

brio, y el calder1n actúa coreo un plato ideal. En la f~gura 4.6 

se representa la construcci6n gráfica correspondiente al calderin 

(Tri5nqulo cdc) y al plato inferior (Tri5ngulo abe). 



y 

Figura 4.6 

lfuea de 
equilibrio 

x •• 
•~M 

línea de 
operación 

X 

Construcci6n gráfica par<l el plato 
inferior y calderin. Tri~nqulo cde, 
Tri~ngulo abe, plato inferior. 
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4.2.1. Método gráfico de.McCabe-Thíele Q} 

Descripci6n del método: 

l. Representar el diagrama de equilibrio y trazar sobre él las 

verticales para x0 , xF y ww hasta su intersección con la 

diagonal. 

2. Trazar la línea de alimentación. 
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3. Trazar las lineas de operación: la línea de rectificaci6n a 

partir del punto Cx0 ,x
0

) y con la ordenada al origen x1/~+l. 

La línea de agotamiento a partir del punto Cxw,xw> hasta su 

intersecci6n con la linea de alimentación. 

4. Trazar escalones rectnnoulares entre la linea de operacilin y 

la curva de equilibrio. 

5. La construcci6n puede iniciarse indistinta~ente por la parte 

superior o inferior. Aqu:t se ernpieza por la parte superior 

y se utiliza un condensador total. 

Al acercarse a la intersecci6n de lns linean de operación, 

es preciso dGcidir cu~ndo las etapas tienen que pasar de la 11-

nea de rectific~ci6n a la de agotamiento. El cambio debe hacer 

se de tal manera que se obtenga el m~ximo cnriquecinientc por 

plato y emplear así, el menor núw.ero de platos. 

El plato de alimentación est~ siempre representado por el 

triángulo que tiene uno de sus vt}rtices situado en la l.:tnea de 

rectificaci./5n y otro en la de agotar.liento. 

El trn20 termina currndo 13 co~posición ücl liquido que sa-
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Figura 4. 7. - Mt1todo Gráfico 41cCabe-Thicle 

En la figura 4.7 se representa el m6todo gr~fico McCa­

he-Thiele. En este caso la columna consta de 6 platos ideales, 

siendo el plato No. 2 el de ulimentaci6n. 
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4. 2. 2. Método grcífico Ponchon-Savari t. @ , 8 
Este método se basa en la utilizaci6n del diagrama entalpia­

concentración en donde están incluidos calores latentes, calores 

sensibles y calores de mezcla. Este diagrama puede construirse 

en base másica o molar, y no es necesario utilizar unidades mola­

res,puesto que este método no se limita a con'Siderar la constan­

cia en flujos molares de ambas fases. 

En la figura 4.8 se presenta un diagrama entalpia-concentra­

ci6n para las mezclas de amoniaco y agua a la presi6n constante 

de 10 atm. La abcisa de un punto cualquiora de la figura 4.8 es 

la conc~ntraci6n, en fracción masa de amoniaco (el componente m~s 

vol&til) en una wezcla de anoniaco y agua, y la ordenada es la 

entalpia especifica en Btu/lb de mezcla. Las entalpias están ba­

sadas en un estado de referencia eleqido arbitrarian:ente. En la 

figura 4.8 el estado de referencia del agua líquida es 32QF y l 

atm. Puesto que1 a prt:>sión cc·nst.;¡¡ntc, la cntalpia de una libra 

de líquido saturado o de vapor ~aturado depende solamente del 

punto de ebullición, y 6ste a su ven únicamente de la concentra­

ción, estas entalpias se pueden representar como funciones de la 

concentración. En la finura 4.8 se trazan curvas correspondicntcn 

a las entalpias espec!ficas del líquido y el vapor saturados. La 

entalpía del vapor s~turado oe reprenenta por Hy y la del líquido 

saturado por nx, ambas en BTU por libra de mezcla. Por consi~ 

te, la l~nca del líquido suturado es una representación de Hx f~'en 

te u x , y la l!nca del vapor saturado una representaci6n de Hy 

frente u y • Ln nb::-1su aol diuqr.:i.rr.n e~ uti!:izn ta~.ta p3ra ;i: corr.o 



para y , la fracción masa del componente más volátil en el 11= 

quido y vapor, respectivamente. El diagrama entalpía-concentra-

ci6n se hama también diagrama Hxy. Todos los puntos situados 

por encima de la linea del vapor saturado representan vapor so-

brecalentado; los puntos comprendidos entre las dos !!neas co­

rresponden a mezclas de vapor y liquido saturados; y los puntos 

situados por debajo de la l!nea del líquido saturado representan 

l!quidos que están por debajo de sus temperaturas de ebullici6n. 

Las isotermas de la regi6n del líquido representan la entalpia 

de mezclas l!quidaG en funci6n de la temperatura y la concentra­

ci6n. 

% 
o 
ü 
= ..1 

~ 

::e: 
4 
o. 
-' < ... 
2' 
l.IJ 

O·O 

ó O tJ.J o.;; a;;} 0..-4 ~; !!·'-' 1).7 o! ~, M~ 

'7tlll>.CClllU MA~f\ llE t-.11\3 

Pigurn 4.B Diugr.:i.~a cntalpia-concentrnci6n para 
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El equilibrio entre las fases de liquido y vapor viene dado 

por las rectas que unen la línea del líquido saturado y la del 

vapor saturado. Estas rectas se llaman rectas de reparto. Los 

extremos de una recta de reparto cualquiera representan los valo­

res correspondientes de xe e ye , las coordenadas de un punto si­

tuado sobre la curva de equilibrio. Cada recta de reparto es una 

isoterma de la regi6n de dos fases. Las recths de reparto de la 

figura 4.8 corresponden a las líneas horizontales ~ituadas entre 

las curvas del punto de burbuja y el punto de rocío de un diagra­

ma de punto de ebullición. 

El nG.mero de rectas de reparto es infinito, y en la figura 

4.8 se representan solamente alqunas. Para trazar otras rectas 

de reparto se puede hacer una interpolaci6n gráfica, y, si se 

desea una mayor exactitud, se puede utilizar una construcci6n 

cow~ la de la figura 4.9.a. Para cada recta de reparto se ob­

tiene un punto como el a, hallando la intersecci6n de la verti­

cal que pasa por xe con la horizontal que pasa por Ye • La l!­

nea auxiliar que se representa en la fiqura 4.8 se traza de esta 

forrea, y una línea de reparto cualquiera se puede trazar simple­

mente efectuando la construcc16n inversa. Otra forma adecuada 

de obtener rectas de reparto consiste en trazar un diagrama au­

xiliar temperatura-co~posición en nl diagrama entnlpia-composi­

ci6n, tal como se indica en la figura 4.9.b. Las rectas de re­

parto se obtienen así mediante una conntrucci6n sencilla. 
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la construcción de rectas de 
Utilizando la línea auxiliar. 
Utilizando el diaorama temPe-
ratura-composici6n. ~ 

Balance global de entalpia en un.a colu."lllla de roctificaci6n.­

Consid~rese un balance qlobal de entalpia aplicado al sistena que 

se representa en la figura 2.6. TodaG tas magnituden indicadas 

se representan en la figura 4.10. Tanto el producto de cabeza, 

como el de cola están a sus rcnpectivas temperaturas de ebullici6n, 

de forma que los puntoc D y W est~n situados cobre la linea del 

líquido saturado. La condici6n t~rmica de la alimentaci6n puede 

variar desde un líquido frío hasta un vapor sobrecalentado. En la 

figura 4.10 l~ aliw.entaci6n es una mezcla de vapor y líquido. 

El proceso global es una esci~i6n no adiabjtica de la alimen 

taci6n para dar un producto de cabeza y otro de cola. 
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Para utilizar la con~trucci6n adiabática en la figura 4.10 

hay que corregir la corriente D en -QC , el calor retirado en el 

condensador, y la corriente W en QB , la cantidad de calor añadi­

da en el calderin: 

Q' (4.19) 

Q" ;:;; (4.20) 

Los puntos .6.o y ~W representan las corrientes corregi-

das. Puesto que con estas corrientes el proceso es adiabático, 

los puntos 6.rJ , F y 6.r..:; están si tundes sobre una recta que 

puede lla~~rse l!nea de entalpia qlobal. 

i 
H 

1 

Co~ntrucci6n tlc la::> llncns do orernc:i.6n 
<le entGl~ia y cntnlnia olobal. 
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Para unas determinadas corrientes de alimentación y produc­

tos, solamente uno de los efectos calor!ficos -QC o QB es inde­

pendiente y puede eleqirse arbitrariamente en el diseño u opera­

ción. Generalmente se elige -QC , que queda determinado cuando 

se establece una determinada relación de reflujo en la parte su­

perior de la columna. De acuerdo con el principio de la reqla de 

la palanca, la re!ilci6n de reflujo es: 

(4.21) 

Siendo HGl la entalpia especifica del vapor que saliendo del 

plato 1 va al condensador. 

i) D&scripci6n del Método Ponchon-Savarit utilizando rectas 

d~' reparto: 
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a) Situar el punto F a partir 1e la concentraci6n y la temperatu­

ra de la alimontaci6n sabre el diagrama H-xy. 

b) Localizar los punton D y W sobre la linea del liquido saturado 

dados x0 y xw • 

e) Obtener el punto flo u partir de la relación de reflujo: Ob­

tener HGl y HLO del diagrama, obtener de la ecuación 4.21 el 

valor de Q1 
• 

d) Obtener Q" con la intersecci6n de la linea de en.talpia global 

que pasa por los puntos f:ln y F con la linea ;.,. • 

eJ Rcprcscntnr el punto Gt-H sobre la linc.'.l del vapor s:.o:turildo para 



f} A partir del punto GMl" localizar el punto LMl sobre la línea 

de líquido saturado, mediante la adecuada recta de reparto. 

g) La intersección de una recta que une los puntes /:::,.e y L1 con 

la curva de vapor saturado1fija el punto GM2 • 
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h) Continuar obteniendo LM2 , GMJ , etc. hasta que LMn se encuen 

tre a la izquierda de la línea ~o F~W • 

i) Trazar la siguiente linea de operación desde f1w fijando así 

el punto GMn+l sobre la linea de vapor satcrado. 

j) A partir del punto GMn+l situar el punto LMn+l mediante una 

recta de reparto. 

k) Continuar el procedimiento hasta que ~m sea menor o igual a 

"w • 

En la ficmra 4.11 se ilustra el método anterior. 
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Figura 4.11.- Método Gr~fico Ponchon-Savarit 

utilizando rectas de reparto 
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ii) Descripci6n del .Mét_o_d°- _Ponchon-Savarit utilizando la 

línea auxiliar. 

a) A partir de la concentración y la temperatura de la alimenta-

ci6n fijar el punto F sobre el diaqrama H-xy. 

b) Localizar los puntos D y W sobre la línea del líquido satura­

do, dados x0 y xw • 

e) Obtener el punto Ao a partir de la relación de reflujo: ob­

tener HGl y HLO del diaqrama, obtener el valor Q' de la ecua-

ci6n 4.21 

d) Obtener Q" con la intersecci6n de la línea de entalpia global 

que pasa por los puntos Ílo y F con la línea xw • 
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e) Representar el punto GMl sobre la línea del vapor saturado pa­

ra y 1 ° x0 • 

f) A partir de GMl trazar una recta horizontal hasta la linea au­

xiliar, fijando el punto A1 • 

q) A par~ir de A1 tr32nr unn recta vertical hacia abajo hasta la 

linea del líCTu1do s~turado fijundo el punta ~1 . 

h) La intersccci6n de unu. recta que une los puntos ~D y LMl con 

la línea de vapor satu~ado fija el punto GM2 • 

i) Continuar obteqiendo L.!·!.2 , GM3 , LM3 , etc. hanta que ~ se 

encuentre a la izquierda de la linea bn F ~w • 

j) Trazar la recta /j,.w ~ y prolongarla hasta la curva del va­

por saturado fijando el punto GMn+l • 

k) A partir do GMn+l obtener LMn+l utilizando la l!nea auxiliar 

de inual forP.n que en la socci6n de rectificación. 

11.} 



En la fiqura 4.11 a) ,se ilustra este método. 
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4.2.3. !·létodo qr:ifico modificado de McCabe-Thiele para sistemas 

con componentes de diferentes calores de vaporizaci6n. {I} 

(G.T. Fisher, Ref. QJ ). 

Este método se utiliza en vez del método conocido de McCabe-

Thiele cuando la suposici6n de que los componentes tienen iqual 

calor de vaporizaci6n originaría un error considerablo. 

En la práctica de destilaci6n se encuentran muchos sistemas 

en donde los calores de vaporización de los componentes no son 

iguales. Algunos ejemplos de tales sistemas se muestran en la 

tabla 4.1, en donde se utiliza el punto de ebullici6n normal. 

El cálculo del nú::ne.ro de platon t1?6ricos en unil colwn.."la de 

rectificaci6n para cualquiera de estos sistereas requiere el uso 

del métod,n un poco tedioso de Ponchon-Savar.i t. 

Aquí se deduce un método que perv.iit~ el uso de una qr5fica 

de datos de equilibrio :it-Y y 1.ma líneu de operaci6n similar a la 

utilizada en el t·!cCabc-'l'hiele. 

El m~todo toma en cuenta 1~ diferencia entre los calores de 

vaporizaci6n de los componentes del sistema. EntonccG se puede 

calcular el número de platos utilizando un diagrama en fracción 

peso o en fracción molar. Para caGos en donde se dispone de da­

tos de equilibrio en fracción peso es más simple y son necesarios 

menos c~lculos que si los datos se transformaran a fracci6n mol 

p<lra utilizar el método convencional de NcCabe-Thiele. 

El r~útc~D aquí descrito rcqui0re Gl usa de una línea curva de 
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operación. Existen muchas. variantes al método usual McCabe-

Thiele que también requieren utilizar una linea curva de opera-

ci6n en coordenadas no lineales. Por ejemplo, Robinson y 

Gilliland (Ref. @ ) suaieren el uso de qráficas con escala lo­

garítmica en las reqiones de concentraci6n ce~cana ~ la unidad 

de cada componente. Otros investigadores usaron escalas de pro-

habilidad. Todos estos mútodos requieren el uso de qr~ficao no 

lineales y la línea de operaci6n con las supooiciones dél ~cCabe-

Thiele es curva en cada caso. El uso de éste método con cualquiera 

de esas gráficas no lineales no requiere más trabajo que el c~lculc 

usual de McCabe-Thinlc. 

TABLA 4. 1. SISTEMl•S CON CALO!:ES DE Vi'\.POIU Zll.CION DIFEHENTES:. 

SISTEHA ~ g :::: "ª 11;. 

l. nr::aniaco-Aqu.:i 1.75 

2. Acetona-Aquél l.35 

3. A0ua-Glicol i 1.22 

4. Aciao Acético-Agua ¡ 1.6S 

5. Acido P..cético-Glicol 2.04 

6. Metanol-G1i..col 
il 

! 
1 

1.42 

7. Pentano-Etanol 1.50 

8. Acetona-Gl.ical l.65 ¡, 
1 - . 
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Deducci6n del MétodG. 

El análisis de un balance de calor en un plato de una columna 

de destilación senún McCabe y Smith (Ref. @ ) , indica que el 

contenido de calor latente del vapor entrando y saliendo del pla­

to debe ser i~ual. EGto resulta si se supone que los efectos de 

calor sensible de las corrientes gue entran al plato se cancelan 

entre sí, además de que, no GXiste calor de mezclado y la columna 

es adiabática. Además de estas suposiciones, se aswue tarnbi~nque 

los calores laten.tas de vaporización de los componentes de ln re~ 

cla son igualen y de aquí quG el flujo de vapor es constante de 

plato a plato. 

En vez de suponer que el flujo de vapor en constante en cada 

plato, es posible cccribir una cxpreni6n para el contenido de ca­

lor latente del plato n+l, el cual ez constante para teda n: 

{!n+l AA + 

Consid~rese una colunna óe clestilao10n c~nvencional con ali­

centaci6n al centro, con condennado~ total y rehervidor co~o se 

presenta en la figur~ 4.12 



ZONA D'E 

REC:TIFIC.ACIO 

L,..o. Xo 

Figura 4.12 t:nidnd de scpnraci6:l convencional. 

Un balance de r.ateria en el condonGnucr proporciona: 

Corno es un condensador total. 

(4.24) 

Si la ecuaci6n 4. 22 oa aplica al prir.:·::>?: plato y se corr.bina 

con las ecuaciones 4.23 ".:• 4.24 se obtiene: 

fr1 Ar. + (l - Y¡> .As] GMl "' R 

"' [~A;, +U-}1J>.l0] D(R+l} {4.25) 

1.a.s cc~acionco 4.22 y 4.25 pueden resolverse para GMn+l y 
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GMn+l = D (R+l) 
g - (g-l)XD 

(4.26) 
g - (q-l)yn+l 

Los balances de materia en la zona de rectificación son: 

G!·1n+l Yn+l 0 LMn x11 + Dx0 --------------------- (4.27) 

GMn+l = LMn + D (4.28) 

combinando las ecuaciones 4.27 y 4.28 se tiene: 

(4.29) 

combina~do la ccuaci6n 4.29 con la ecuaci6n 4.26 puede obtenerse 

la ecua~ión fuctorizada para Yn+l : 

{4.30) 

!a ccuaci6n 4.30 c.n la c::~:ci6n de la línea de opera.ciein para la zona 

de roctif::i.caci6n, cor! la qm:- es rosiblo calcular la D , con ·umin. 

Xp e il'p ceterr.u.nadas por lao condicionen do alimentac16n. 

Para !a sección de acrotuf.liento los b;;:lances son: 

= L X - W~· -------------------- (4.31) ·Ma m ·w 

G'Mm+l ::::: ~·tú - w ----------------------------- (4.32) 

co!!lbinundo las ecuacicneg 4.31 y 4.32 se tiene: 

~ + o Cz -x J ----------------- ~-3~ m ¡¡¡ 
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L - w = sw MNm (4. 34) 

en donde S ~ relaci6n de ebullición y fondos; corno es un reher­

vidor total: 

(4.35) 

En forma similar a la sección de enriquecimiento, la ecuación 

4.22 se aplica al plato m+l y al rehervidor. Las ecuaciones resul 

tantes se resuelven para GMm+l obteni~ndose: 

GMm+l 
sw [g - [Q-l)Xw] 

(g - (g-1) Yre+l] 
(4.36) 

Combinando las ecuaciones 4.33 y 4.36 se obtiene la ecuaci6n fac­

torizada para Ym+l 

Ym+l •{l + 

(4.37) 

La ecuación 4.37 constituye la ecuación de la línea de ope­

ración para la zona de aqotaniento. 

Para una coluwna con la alirr.entnci6n on el centro las rela-

ciones R y S no son independientes. Un balance total de calor 

para la colo.ll'lnn consider~nao úniconentc los efoctoo de calor la-

tente e.s: 

(!FiA .¡. ( l-yFl ;e] ff ... ~í·iAA + (1-yw1"-s J f;rn·; 

~ [j¡• ¡Á¡¡, + (1-y 1 JAD] G?·H M.38} 
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Mediante las ecuaciones 4.23~ 4.24, 4.34 y 4.35; puede obtenQrse 

S en términos de R: 

s = [9' - (g-1) xoJ (R+l) (D/F) - [ g - (g-1) Yp] f 

[g - (g-1) X¡q] {W/F) 
(4.39) 

Los balances totales de materia en la columna son 

F ; D + W ------------------------------------ (4.40} 

(4.41) 

de los cuales se obtiene: 

D = ZF - XW 
--------------------------- (4.42) 

F X -D xw 
w X - ZF 

:::! 
o 

--------------------------- (4.43) 
F XD - ~.¡ 

La composici6n del vapor en la alimentación es: 

Rearrcglando: 

- _!_:!_X + 
f F 

(4.44) 

(4. 45) 

Ecta cu la ccuaci6n de la linea de alimcntaci6n en ol m~todo 

McCabe-Thiele. Si esta linea recta se grafica en el diagrama x-y, 

la intersecci6n con la linea de eguilibrio determinu la composi­

ción del vapor en la nlireentaci6n, Yp como se vo en la Picruru ~-13 



~" - -- - -

o 

Figura 4.13 Determinación de la composición del líquido 
y del vapor en la corriente de alimentaci6n. 
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Las ecuaciones para las dos líneas de operaci6n son de aquí 

determinadas. Las líneas de operación son curvas y de aqu! que 

deben graficarse de puntos calculados. O sea, para varios valo-

res supuestos de x
0 

o xm , se calculan valores de Yn+l o Ym+l 

a partir de las ecuaciones 4.30 y 4.37. Una vez que se qrafican 

las !!neas de operación se determina el nümero de etapas en la 

forma usual. 

Aunque parece que se involucran muchos pasos en el cálculo, 

son los mismos que para el rn~todo usual McCabe-Thiele excepto 

por las líneas curvas de operaci6n. 

Todos los balances de materia y ontalpia y ecuacionas deduci 

das pueden usaroe con unidadco de fracci6n mol o de fracción masa. 

Aunqu!:! las rolncionas R y s oon lns mismas en las dos sorü:s de 



unidades, la fracción vaporizada de la alimentación es diferente 

en los dos sistemas de unidades. 

Aunque las ecuaciones han sido deducidas para un condensa­

dor total y rehervidor total, si se usa un condensador parcial 

y/o un rehervidor de equilibrio las ecuaciones son aún válidas. 
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4.2.4. Método Modificado de McCabe-Thiele. (II) 

(I. Neretnieks, I. Ericson, S. nriksson, Ref. 35 ) 

Frecuentemente se encuentran sistemas con calores de vapori­

zaci6n de los componentes, que, expresados en unidades molares o 

másicas son diferentes, y por tanto, no es posible utilizar el -

método usual de McCabe-Thiele directamente. Introduciendo un nue 

vo sistema de unidades, en el que los calores de vaporización de 

los componentes son iguales el problema se resuelve en una forma 

sencill:l .• 

Considérese un factor N que introduciéndolo, los componentes 

tendrán el mismo calor de vaporizaciGn A en el nuevo sistema de 

unidades; de aquí que ~ara el componente A, NA = A/ ).A y para 

el componente B, NB i:: A / AB • Ahora es posible hacer los cale!! 

los usando el nuevo sistema de unidades en velocidades de flujo, 

concentraciones y entalpías. Como los calores de vaporización 

) "' HG - H1 son iguales, el flujo de vapor en las ecuaciones 

4.46 y 4.47 es constante. 

En la secci6n de agotamiento: 

V = n 

En la 

v = n 

B(Iin+1 - hsl + QB 
= 

QB 

Hn - li +1 n Hn 

sección de rectificación: 

IlCñn - n0 +1) + QD 

H + li +1 m o 

t:I 
QD 

Hrn -

"' 
QB 

Ys --= 
nn H 

••••••• (4.46) 

:: vr 
li 
ll 

••••••••••••• (4.47) 

A ecmtinuación se deducen las transformaciones para expresar 

cooposiciones y velocidades de flujo en las nuevas unidades. 
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Las composiciones en el nuevo sistema de unidades se denotan 

por letras testadas x y y. Si la composici6n de a en las unidades 

usuales es xa 'L/LNa y de b es: (1 ~ xa) • L/NbL. 

La COl!posici6n ia es entonces: 

xa/Na 

= ............................ 

La transformación inversa es: 

fab xa 
xª "" ..,,..1---...,('""1---)A-b...,),......x .... ª ·········-················· 

y en la misma forma: 

Ya 
Ya+ (1- a) '}lb 

...... " ................. . 

(4.48) 

(4.49) 

(4. SO) 

Las ecuaciones en las nuevas unidades para las líneas de 

operación son: 

Sección de Agotamiento: 

Ls _ B' 
-y • - • X + 1 - - XB (4 51) n Vs n Ys .•.•••••••••• •....... • 

Sección de Rcctif icación: 

Lr D 
• Xm+l ...................... (4.52) 

Vr 

en donde V y L son constantes. 

L~s ecuaciones 4.51 y 4.52 pueden ahora utili::a:rse en la for_ 

ma usual en un diagrama McCabe-Thiele, el cual debe estar basado 
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en las nuevas unidades x y y. 

La ecuación de la línea de alimentación es: 

q 
Ya=---- xa -

q - 1 

XaF 

q-1 
................................... (4 .53) 

en donde: 

............................... (4.54) 

Siendo 

H = entalpía de la fase vapor en la alimentación 

h = entalpía de la fase líquida en la alimentación 

A. ~ calor de vaporización 

También pueden determinarse velocidades de flujo en las uni­

dades usuales haciendo las siguientes transformaciones: 

Z • N 
0 .. a a 

Za 
·i ........................... •· .......... (4. 55) 

en donde: 

0 • Velocidad de flujo 

Z ., Composición 

N • Factor de correcci6n 

Para un condensador total 

..................................................... (4.56) 

Cuando la volatilidad relativa oC es constante, la curva 

de equilibrio no necesita rocalcularse en el nuevo sistena de uni­

dades, ya que las curvas son id~nticas, o sea, los ~alores de 

y e y son los nisoos para x = x. 



Para un sistema en donde la volatilidad relativa o< es cons-

tan te: 

y + (O( - l)x •••••1'1• .. ••••••<111••••••••11'11••••• (4.57) 

de las ecuaciones 4.57 y 4.49: 

Y e 
o<)J.bxl [1 - (1-.Pblx] ------

1 + e 0< - lJ_Pb xi [l - c1-pb>i] 
( 4. 58) 

resultando: 

o<')-<bx 
y = ~~~~~~ 

- :X+ «;tbx 
············-···············••lt•• (4.59) 

Combinando las ecuaciones 4.50 y 4.59 la relación de equili­

brio expresada en el nuevo sistema de unidades es: 

.... (4.60) 

resultando 

y ~ ............................... (4.61) 
1 + (c<-l)x 

De aquí que, si O( es constante las relaciones de equilibrio 

son idénticas en los dos sistenas de unidades. Esto significa que 

la curva de equilibrio no necesita rcculcularse cuando se usa el 

nuevo sistema de unidades. Es suficiente expresar las caQposicig 

nes del producto, alioentaci6n y fondas en las nuevas unidades p~ 

rn poder tra~ar lineas rectas de operaciGn. 
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librio hace posible trazar líneas ~ectas de operación en el diagr~ 

ma McCabe-Thiele para sistemas con calores de vaporización difore!!_ 

tes. Cuando la volatilidad relativa es constante solo es nC>cesa­

rio hacer la transformación para F, D y B. 
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4.3. Operaciones de humidificación. 

En el capítulo 2 se dedujeron las siguientes ecuaciones para 

esta operación. 

1 = Nº de Lewis (solo para el sistema 
al.te ·agua) 

•••••·••• (4.62) 

1 

dHG LMavCL 
dT1 = G;f 

1 f 

h1a H -H· G 1 

- kya "' TL-Ti 

dTG 1'i-TG 
--, "'-,--, 
dHG Hi-HG 

= 

= Ecuación de la línea de operación ••.•• (4.bZ) 

= Ecuación de la línea de unión, 
proporcio~n las característi­
cas de la interfase 

...... (4.64) 

écuación de los increnentos fi- ..•... (4.65) 
nitos 

' 1 1 

GM dHG Para obtener la f > r~, sk a f 1 altura de la to- ... (4.66) 
y II1-HG rre 

HGl 

z = Hg • Hg 

- 1 
t 

j HGz GM 
z <= 

sk a ' y 
HG1 

1 

d~JG .......................... (4 ... 61) 
1 ' HG-H * 

= Hog * ~og 



203 

4.3.1. Método Gráf~co de Mickley. @ 

Este método utiliza las ecuaciones anteriores para obtener 

las condiciones de salida del aire en un deshmnidificador estando 

fijas las temperaturas de entrada del aire y del agua, la tempere_ 

tura de salida del agua y los flujos de aire y agua. 

Este método utiliza el diagrama de equilibrio entalp!a del 

aire contra temperatura del 1:1'.quido, a una presi6n determinada. 

BTU 

H' G 

lb mol a.s 

L!nea de 
l 

equilibrio HGvsTL 

TL ºF 

Dcscripci6n del ro~toda: 

Dados: 

'l\:;1 = T'-'mperatura de entrada del aire 

'l'L2 = Temperatura de entrada del agua 

TLl ::: Temperatura de salida del agua 

1 

HGl = Entalp!a de entrada del aire 

~av = Flujo de agua 

G~ = Flujo de aire ceco 

bLa 
= Pendiente de la línea de uni6n 

kya 



Con la ecuaci6n de la línea de operaci6n se obtiene la ental 
1 

p!a de salida del aire HG2 • 

••••••••••••••••••••••••••••••• (4.63) 

····~··~····~····(4.63.a) 

1 

Sobre el diagrama HG vs. TL se fijan los puntos A, B y b, 

siendo A y B los extremos de la l!nea de operación del agua y b 

el punto de entrada del aire, figura 4.14 
1 

HG BTU/lb mol a.s 

1 

HGl - - - - - - - -
Línea de operaci6n 

L C 
pend.- Mav L 

b ---' 1 
l 
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GM """\___ linea de equilibrio 

1 
1 

Figura 4.14 

Ahora es posible trazar la línea de operaci6n del aire para 

determinar su temperatura de salida: 

a) A partir de B se traza una I!nea do uni6n hasta chocar 

con la curva de equilibrio, fijando ol punto B1 (en ln intcrfane). 

b} So traza una recta desde ni basta h, oobte ena Hnea ne 

traza un. increreento finito, fijando c. 
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e) A partir de e se traza una línea horizontal hasta chocar 

con la línea de operación del agua fijando el punto c. 

d} A partir de e se traza una paralela a la l!nea de unión 

fijando c1 en la interfase; se une c1 con e y se da otro incremen 

to finito igual o no al anterior y se fija el punto d. 

e) Repetir los pasos anteriores hasta cruzar la l!nea de en 

talpía de salida del aire. Con lo cual se obtiene la curva do -

operación de aire~ b-c-d-e-f, y la temperatura de Galida del aire 

En la figura 4.15 se ilustra el m~todo. 
H' 

G 

-+~~~~--~~~~--'~~--~~~~~~~~--TL6TG 

TL2 T6t TLI TGl 

Figura 4.15 • M~todo Gráfico de Micklcy. 

Ahora es posible obtener la altura del deshumidificador resol 

viendo gráficamente las ecuaciones 4.66 6 4.67. 

Ev~luada con el gradiQnte de 
la fase ligera con condicionen 
do intcrf aae y cocf iciúntc in­
dividual de trannf~rancia de 
mn.nn. 



_ hLa 
Si la pendiente de las líneas de uni6n ;:---;:- no se conoce, 

~yª 

entonces el proceso es a la inversa: 
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a) Suponer una pendiente y repetir los pasos anteriores, 

trazando una serie de segmentos hasta alcanzar o exce 

der las coordenadas del punto de salida del aire o 

sea, en este caso, se conocer!an los puntos de entra­

da y salida de aire y agua. 

b) Si el filtimo segmento de la serie trazada con la pe!! 

diente supuesta no pasa por el punto de salida del 

aire, debe suponerse otra pendiente hasta pasar por 

dicho punto. 

e) Conocida la altura de la torre, z, es posible deter-



G' 
z = M 

SKya 

ttt H'. nG- C.I 

dH' 
G 

dH' 
G 

H1 
- H1 * G 

Evaluada con el gradiente de 
la fase ligera con condicio­
nes de interfase y coef icien 
te total de transferencia de 
masa. 
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Evaluada con el gradiente de 
la fase ligera con condicio­
nes de equilibrio y coef icien 
te total de transferencia de­
masa en gradiente gas. 

r----.__, 
1 
1 

: ( dHt = Ng 
1 J H~-fl~¡ 
1 
1 
1 
1 

J 
1 

1 
1 
1 
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4.3.2. Modificaci5n del M~todo de Mickley para Sistemas 

Diferentes al Sistema Aire-Agua. 

(John G. Lewis y Robert R. White, Ref. @ 

El an~lisis de problemas de humidif icaci6n para sistemas di­

ferentes al aire-agua generalmente involucra m~todos de soluci6n 

por prueba y error para determinar el curso de la operaci6n o la 

altura requerida de la torre. El m~todo presentado aqu.! es una 

modificaci6n al m~todo Mickley que, aplicado a una corrida de 

prueba en el laboratorio proporciona la informaci6n necesaria para 

calcular los coeficientes individuales para la transferencia dé l1l!. 

sa y calor para la fase gaseosa y el coeficiente de transferencia 

de calor para la fase líquida. Tambi6n se requiere hacer itera-

ciones, pero estas pueden hacerse rápidamente. 

Bases del M§todo 

Las ecuaciones utilizadas en humidificaci6n son las niguien-

tes: 

Ecuaci6n h~sica de diseño: 

en donde: 

hG 
bCh = KY" = Relación de Lewis ·····~~················· (4.69) 

ag 
==etc. am •••••••••••••••••••••••••••••••••••• {4.70) 

ªH e área activa en la trunaferencia de calor, ft2/ft3 

ar.1 e área activa en la transferencia de raana, ft2/ft3 
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Se define el calor latente de vaporizaci6n "modificado" como: 

'\ .A o 
/\MOD = -n; ................................................ (4. 71) 

y tambi~n una entalpía "modificada": 

1 

H = 
GMOD 

................. (4 .... 72) 

Conocida la ccuaci6n de la l!nea de operaci6n: 

••••••••••••••••••••••••••••••••••••••• (4.63) 

Ecuaci6n de velocidad de transferencia de calor por el lado del 

gas: 

•••••••••••••••••••••••• {4.73} 

Dividiendo la ecuaci6n 4.68 entre la ecuaci6n 4.73 e introduciendo 

la ecuaci6n 4.72 se obtiene: 

(4.74) 

••••••••••••••••••••••••••• (4.75) 

' 1 

HG - HG. MOD lMOD 
••••••••••••••••••••••••••••• (4.76) 
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La ecuación 4.72 se emplea para construir gráficas de en--

talpía contra entalpía modificada con la temperatura como pará-

metro, como se demuestra en la figura 4.16. Dado que Ch, f y 

b son constantes, las líneas son rectas y paralelas y una inte,;: 

polación lineal es factible. Además si se determinan dos pun--

tos para cualquier temperatura, solo un punto debe determinarse 

para otras temperaturas y las líneas se trazan paralelas a la -

primera línea. 

Entalpia modificada del aire BTU/lb airo seco 
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Aplicación del Método: 

La línea PQ en la figura 4.17 representa la entalp~a de aire 

saturado con tolueno contra la temperatura. 

La linea RS representa la relaci6n de la entalpía modificada 

del aire saturado con tolueno contra la temperatura. 

La linea RS se traza a partir de la línea PQ utilizando la 

ecuaci6n 4.72 (usar unidades consistentes). 

A M es una gr~fica de la entalpía del gas contra la tempera­

tura del gas. La pendiente de esta línea está dada por la ecua--

ci6n 4.74. 

A M es una gráfica de la entalpía del qas contra la temper~ 

tura del líquido. Esta linea se conoce como línea de operaci6n y 

su pendiente está dada por la ecuaci6n 4.63. 

o 
u 
~ 
v.i 

íi1 
H 
< 
.o 
........ 
:::; 
~ 
~ .. 
~ 
H 
< 
...:¡ 

~ 
< 
H 
ll< 
i-1 

~ 
~ 

Figura 4.17 
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OP~ftlle'tfil 

60 T ºF 130 



Las líneas A'Al1 B'B1~ etc. están definidas por la ecua---

ci6n 4.76. En el punto 2r la entalpía del gas de entrada se gr~ 

fica contra la temperatura de entrada de la corriente gaseosa. 

En A la entalpía de la corriente gaseosa que entra se gra-

fica contra la temperatura de salida de la fase líquida. 

En M la entalpía de la fase ligera que sale se graf ica CO!!; 

tra la temperatura de salida de la fase ligera. 

En M la entalpía de la fase ligera que sale se grafica co_!! 

tra la temperatura de entrada de la corriente líquida. 

En el punto XT la entalpía modificada de la corriente gase,g 

sa se grafica contra la temperatura de la corriente gaseosa. 

En el punto A' la entalpía modificada de la corriente ga--

seosa se grafica contra la temperatura de la corriente líquida. 

La figura 4.18 es un detalle de la. parte inferior izquier-

da de la figura 4.17. 
hL 

Si se conoce la relaci6n bky , las condiciones en la in-

terfase (en donde el gas está saturado con vapor del líquido) -

sobre la base de entalpía modificada se pueden calcular resol--

viendo la ecuaci6n 4.76 simultúneamente con la curva de satura-

ci6n representada por la línea RS~ La soluci6n se haría gráfi-

camente determinando la intersección con RS de la línea recta 

hL 
trazada desde el punto A' con una pendiente igual a bK:: • 

y 

212 
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Cuando las condici~nes en la interfase se conocen, la ecua-

ci6n 4.74 proporciona la pendien~e de un punto sobre la curva en­

talpía modificada vs. temp~r~tura del gas, para las condiciones 

en la interfase ya conocidas. En t€rminos gr~ficos, la pendien­

te de la curva entalp!a modificada vs. temperatura del gas ser:3. 

igual a la pendiente de la línea ATA1· 

Si la relaci6n hL/bky no se conoce, se traza una lfnea rec­

ta desde A' hacia arriba y a la izquierda hasta intersectar RS 

en el punto A1. La línea A'A1 se traza suponiendo una pendiente. 

La ecuaci6n 4.76 muestra que la pendiente de A1 A1 es una funci6n 

de la relaci6n del coeficiente de transferencia de calor en el -

l!quido al coeficiente de transferencia de .masa en la fase lige­

ra. Se traza la l!nea A"A1• 

o .;n,.,,~ Je. onfo'r::, ~ 

u 
í4 
al 

t:l 
~ 
H 
.:: 

:S 
....... 

Figura 4.18 ::i 
E-1 t\ ¡;Q 

a 
~ 
H 
p. 
..:¡ 

f1 z i\ 11 fil 
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A B se traza paralela a A' Ai en una di~tancia arbitraria. 

La ecuaci6n 4.74 muestra que por este procedimiento la pendiente 

de la !!nea A B es aproximadamente la pendiente de la gr~fica de 

la entalp!a del gas contra la temperatura del gas. La ordenada 

del punto B se proyecta a la derecha hasta cortur la l!nea AM en 

el punto B. El punto B' se localiza a partir de B de la misma for 

maque A' se localiza a partir de A. Entonces B' se localiza a -

partir de B' en la misma forma como A' se localiza a partir de A'. 

La linea B'B1 se traza paralela a A'Al; B'B1 se traza; entonces 

la l!nea B' e se traza en una distancia arbitraria de la misma for 

r:ia como se traz6 A B. 

El proceso descrito se repite hasta que sucesivos segmentos 

trazados a partir de e alcanzan o exceden las coordenadas del PUE. 

to M. Si el Gltimo segmento de la serie trazada desde A no pasa a 

trav~s de .M, el procedimiento debe repetirse con una pendiente di­

ferente para las lineas A1A1, B'B¡, C'C1, etc. 

Si el Gltimo segmento pasa por M, entonces la pendiente de 

lan 11neas A'A1, B'B¡, c•c1 ,, etc. se ha supuesto correctamente. 

Una vez que se ha enconerado la pendiente correcta para las 

lineas de uni6n, el lado izquierdo de la ecuaci6n 4.75 se integra 

' ' gr~ficamente. Los valores correspondientes para HG , HG.~OD y 
t 

HGiMOD se representan en la figura 4.17 por los puntos A, A' yA1 

respectivamente. Todos lon t€irminon en el lado derecho de la ecu~ 

ci6n 4.75 se consideran conGtanten con la única ex.cepci6n de z. Si 

se conoce la altura de la torre, z, el valor de kyam se obtiene di 

rectamente. Lan ecuaciones 4.69 y 4.70 permiten evaluar hGaH. 



La pendiente de las líneas de uni6n y la ecuaci6n 4.76 permiten 

hallar el valor para hLaH. 
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Este m~todo emplea varias consideraciones, las cuales no son 

v~lidas para muchos sistemas diferentes al aire-agua. El calor -

hllmedo varía en aproximadamente el 50% del v~lor más bajo para el 

sistema y el intervalo de temperatura seleccionado. En este cazo 

se tom6 el promedio aritmético. La magnitud de este error dismi­

nuye conforme el intervalo de humedad y temperatura disminuye. La 

relaci6n del coeficiente de transferencia de calor por él lado del 

gas al coeficiente de transferencia de masa para la fase ligera se 

consider6 proporcional al calor hmnedo de la fase gaseosa. tl 

efecto de la evaporaci6n o candensaci6n sobre el flujo del liqui­

do fue despreciado. 
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4.4. Extracci6n L1quido-L!quido 

4.4.1. Extracci6n en simple etapa.- El mGtodo de soluci6n gráfi-

ca para esta forma de contacto es muy sencillo, procedi~ndose como 

sigue: 

a) Conocidos F, S y Xpr el punto Mi se localiza en la zona de 

dos fases del diagrama de equilibrio (figura 4.19), teniendo en 

cuenta que ha de estar situado sobre la recta FS y ha de cumplirse 

que: 

cantidad de sf 
cantidad de F 

b) Localizado el punto M1, xM se obtiene del diagrama de equil! 

brio. 

e) Obtener las composiciones x1 e Y¡ que corresponden a los pun­

tos de la curva binodal de los extremos de la recta de reparto que 

pasa por M1 • 

d) Calcular E¡ y R¡ a partir de las ecuaciones: 

= 
M¡ (~1 xl) 

•••••••• 19; ., •••••••••••••••••• (2. 71.c} 
Y1 - x¡ 

= ••••••••••••••••••••••••••••••••••••• (2.71) 

Los puntos mencionados se muestran en la figura 4.19. 

Una variante en este caso ser!a el cálculo de las cantidades 

m!nima y máxima de solvente a enplear, la concentración m~xina 

gue puede obtenerse en él producto cxtrn!do (nobre una base libre 

do solvente} y la cantidad d~ nolvente a emplear para que la con­

ccntraci6~ del producto cxtra!do sea m~xi~a (sobre und base libre 

de solvente), en este caso se procedo de la forna oiguiente: 
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Fiaura 4.19.- Extracci6n en Simple Etapa. 

a} La cantidad m!nima de disolvente ser& la que ha do ernplearso 

para saturar la mezcla, es decir, para llevarla hasta la zona de 

dos fases (Punto D, Fig. 4.20), cuya coroposici6n en el diagrama 

es x0 • 

b) Aplicar un balance de materia al componente e para obtener 
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SFminYs + Fxp = Dxo e (F + SFmin) Xo •....... ... • • • • (4. 77} 

SFmin = 
F(xF - Xo) 

(xo - Ys) ••••••••••••••••••••••••••••• {4.77.a} 

e) Empleando esta cantidad mínima de SF, la cantidad de extrac­

to será infinitesimal, y la de refinado nerá máxima. 

d) La cantidad máxima de disolvente a e.~plear será aquella para 

la cual se obtendrá una cantidad infinitesi~al de refinado (m~xi-

ma de extracto), os decir, la necesaria para que la rr.ezcla global 

resultante fuera la correspondiente al punto G sobre la curva de 

saturaci6n, (figura 4.20) cuya co~posici6n le!dn en el diagr;:un~ es 

XG· 

e) Aplicar un balance dü nutoria nl co~poncnto C para obtener 
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SFmax. 

SFmaxYs + Fxp = GxG = (F + SFmax>XG •••••••••••••••••• (4.78) 

F(XF - XG) 

(XG - Y5 } 
•••••••••••••••••••••••••••••• (4.78.a) 

f) Para que la concentraci6n del producto extraído seo. máxima 

{sobre una base libre de solvente), se traza una recta tangente a 

la curva binodal, correspondiendo al punto de tangencia a la com­

posici6n del extracto, T, sobre el diagrama. 

g) De acuerdo a las condiciones en f}, se traza una recta de re 

parto por el punto de tangencia T. La intersecci6n de esta recta 

de reparto con la recta FB fija el punto M, cuya composici6n xM 

se lee sobre el diagrama, la cantidad de solvente se calcula con 

la ecuación: 

F(xp - ~1) 

(XMl - Ys) 
••••••••••••••••••••••••••••••• (2.71.b) 

Figura 4.20.- Contacto Sencillo 
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4.4.2. Extracción Simple en Múltiple Etapn.- Considérense dos 

casos: 

I.- Conocidos F, xF, el nGmero de etapas y la cantidad de 

solvente en ~ada etapa Sp11 SF2• Sp31 ••••• , Spn• Se pueden obt~ 

ner: Cantidad y composici6n del extracto y del refinado en cada 

una de las etapas, la cantidad y composiciGn del producto extra!do 

y del producto refinado y la composici6n m~xima de soluto que pue­

de lograrse con este m~todo de extracción sobre una base libre de 

solvente; se procede como sigue: 

a} Sobre el diagrama triangular (figura 4.21) trazar una recta BF 

y sobre ella localizar el punto Mi, recordando que: 

M1 ::: .................................... !lt •••••• (4.79} 

Fxp + Sp1Ys1 
= F + Sp1 

•••••••••••••••••••••••••••• (4.79.a) 

b) Obtener las composiciones de extracto y del refinauo en las i~ 

tersecciones de la recta de reparto que pasa por M1 con la curva 

binodal, estas. son .x1 e Y1. 

e) calcular E¡ y Ri a partir de las ecuaciones 2.71.c y 2.71. 

d} Trazar una recta del punto B al punto R1 , o sea, formando la 

mezcla de la segunda etapa, sobre esta recta BR¡ localizar el 

punto M2, obteniendo Mi y XM2 con las ecuaciones 4.79 y 4.79.a. 

e) Obt~ner las co~posiciones del extracto y del refinado de la 

negunda otnpa en las intorseccioncn de lü rcctu de rcpurto que 
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f) Obtener las cantidades de extracto y refinado con las ecuacio 

nes 2.71.c y 2.71. 

g) Repetir los pasos anteriores para el nlímero de etapas fijado. 

h) Obtener la composici6n del producto refinado X leyendo sobre 

el diagrama en la intersección de la recta BRn con el lado AC. 

i) Calcular la cantidad total de extracto 

E= El+ E2 + ••••• +En ····•••••••••••• (4.80) 

j) Calcular la cantidad de e en el extracto mediante la ecuaci6n: 

(4. 80.a) 

k) Calcular la cantidad de A en el producto extraído: 

..................... (4.80.b) 

1) Cantidad total de producto extraído: 

E' C+A 

m) composici6n del extracto: 

cantidad de e 
extracto 

e 
E 

n) Composición del prod11cto extraído: 

= cantidad de e 
producto extraído 

(4.81) 

•••••••••••••••• (4.81.a) 

••••••••••••• (4.81.b) 

o) La máxima composici6n gue podrá alcanzarse en el producto ex­

traído sobre una base libre óe solvente será la indicada sobre 

el lado AC de la figura 4.21 por la recta BE' tangente a la curva 

binada!. 

Todos los puntan ncncionaoos so encuentra~ en la figurn 4.21 
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para el caso de n ~ 3 etapas. 

e 

Figura 4.21.- Extracci6n simple en mfiltiple etapa. 



II.- Dadas F, xF, X y la cantidad total de solvente SF, 

calcular el nGmero de etapas. 

En este segundo caso el problema se resuelve por iteraci6n ya 

que para calcular la cantidad de solvente empleado en cada etapa 

es necesario conocer n; se procede de la forma siguiente: 

a) Sobre el diagrama del triángulo rect~ngulo (figura 4.22) fijar 

el punto correspondiente al producto refinado R'1 conocida X, la 

intersecci6n de la recta R'B con la curva binodal fija el punto R 

correspondiente al refinado procedente de la dltima etapa. 

b) Suponer n = 1, calcular la concentraci6n del punto de mezcla 

con la ecuaci6n 4.79.a. 

c) Localizado M1 sobre el diagrama, trazar la recta de reparto 

que pasa por este punto y en la intersecci6n con. la curva binodal 

hallar xi e Yl • Si x1 es mayor que X suponer n = 2. 

d) Proceder de igual forma que para n = l. 

e) Obtener XMlt E1 , R1 , x1 e y 1 con las ecuaciones 4.79.a, 

2.71.c, 2.71 y a partir de la intersecci6n de la recta de repar-

to con la curva binodal, respec~ivamente. 

f} Calcular xM2, considerando que para esta etapa F es R1 y xF es 

x1 ; obtener x2 1 si es mayor que X suponer n ::: 3, y así hasta que 

Xn sea menor o igual a X. 
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En la figura 4.22 se representa lo anterior para n ~ 2. 
c. 
100'/. 

f 

R' 
X 

o lrt//. B 

Figura 4.22 

4.4.3. Extracci6n a Contracorriente en Múlt~pl~ EtaEa.- Como 

se mencion6 en el Capítulo 2, este método de extracción utiliza 

un número menor de etapas para una cantidad dada de solvente --

que el anterior método o, una cantidad de solvente menor para -

un número de etapas fijo. 

Descripci6n de la soluci6n gráfica: 

Conocidos F, XF• S y X, calcular el número de etapas te6r! 

cas. 

a) En el diagraraa triangular (figura 4.23) trazar la roctn FB 

uniendo los puntos de la alirncntaci6n y solvento puro. 

b) Localizar el punto M sobre la recta FB calculando :x.t·ll con -

la ecuación 4.79.a. 
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e) Trazar la recta R'B uniendo los puntos B y X obteniendo la 

composici6n del refinado de la Gltima etapa Xn en la intersec 

ci6n de R'B con la curva binodal en la zona correspondiente al 

refinado. 
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d} Obtener Y! , composici6n del extracto de la primera etapa, -

trazando la recta RnM y extendi~ndola hasta la curva binodal en 

la zona del extracto, esto es E1 • 

e) Fijar el punto P: trazar las rectas FE1 y R'B hasta su -

intersección. 

f) Obtener x1 en la intersecci6n de la recta de reparto que pa­

sa por E¡ con la curva binodal, fijando así R1 en la zona del 

refinado. 

g) Trazar la recta R~, localizando E2 sobre la curva binodal 

con composici6n Y2 , en la zona del extracto. 

h) Trazar la recta de reparto que pasa por E2 , fijando R2 en 

la zona del refinado. 

i) Trazar la recta R~ / localizando E3 sobre la curva binodal 

con composici6n y3~ en la zonª del extracto. 

j} Continuar en esta forma hasta que Xn sea menor o igual al Xn 

obtenido en el inciso e). 

En la figura 4.23 se muestra el m~todo anterior para n = 3. 



R 

e 

Figura 4.23.- Extracción a Contracorriente en 

Mdltiple Etapa. 

4.4.4. Extracci6n en Contracorriente con Reflujo.- Para el cál­

culo gráfico del nt:imero de etapas en este ~~todo de contacto es 

más adecuado el diagrama concent~aci5n-contenido en disolvente, y 

$C procede eomo sigue: 
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a) Conocidos F, Xp 1 XRNP , Yp~ y la relación de reflujo, fijar 

el puntoAE' sobre el diagrama concentraci6n-contenido en disolven 

te (Fig. 4.24). Las eoordenadaa de AE 1 aon Yp~, N~. 

N~E se calcula a partir de la ecuaci6n de reflujo externo para la 

secci6n superior: 

•••••••••••••••••••••••••••• (2.84.d) 

NE1 os la interaecci6n do una recta vcrtic~l de abcisav..con la 
-PE 
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curva de equilibrio Y vs N. 

b) Trazar la recta ~E'F' uniendo los puntos ~E· y F'. 

e) Fijar el punto ~R' en la intersecci6n do la recta flE'F' con 

la abcisa XRNl>" 

d) Fijar el punto R' 
1 en el extremo de la recta de reparto que p~ 

sa por E.i.· 
e) Trazar la recta .Ó.E'Ri fijando E:i en la intorsccoi6n con la 

curva de equilibrio en la parte del extracto. 

f} Continuar as! hasta alcanzar el punto de la alimentación. 

g) Trazar lao etapas por debajo de la alimentaci6n de la misma -

forma, paro utilizando el punto /:::,.&' como punto de operación. 

h) Continuar de esta manera hasta que R~ sea menor o igual a XRNP 

En la figura 4.24 se ilustra este m6todo. 

Como puede observarse, este m~todo gráfico es similar al m~todo -

Ponchon-Savarit utilizado en dostilaci6n. 



b. E' 
------------

NAR _ .... 

Pigura 4.24.- fü:tracción en Etapa ;:últiple cm 
Contracorriontc con Reflujo. 
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4.4.5. Contacto Continuo.- Siendo las ecuaciones para esta forma 

de contacto iguales que para absorci6n de gases, entonces es posi-

ble evaluar el t~rmino integral como el área bajo la curva. 

Recordando que para soluciones moderadamente diluidas: si la 

resistencia principal difusional está en el refinado: 

z = R' Jxl dx 1 1 ---+- n 
X - X* 2 X2 

1 - ~2 

1 - x1 
•••••••••••••• (4.82J 

Si la resistencia principal difusional está en el extracto: 

E' 
z = KE a{l-y)M J

Yl 
• dy + .!, ln l - Y2 

y¡t=y 2 I - Yl 
Y2 

••.•••••••••• (4.82.a) 

La integral en las ecuaciones 4.82 y 4.82.a se evalGa determi 

nando el área bajo la curva graficando 1/(x-x*} como ordenada 

contra "x" como abcisa y 1/(y*-y) co~o ordenada contra "y" 

como abcisa respectivamente, la curva de equilibrio se obtiene co-

mo se muestra en la figura 4.25; las co.nposiciones obtenidas de e~ 

ta forma son porcentuales y deben transforrnarao a fracci6n mol pa­

ra usarlos en las ecuaciones 4.82 y 4.82.n. 
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Figura 4.25 
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TEMA 5 - COMPARACION DE METODOS DE SOLUCION 

A confinuaci6n se resuelven problemas utilizando los m€todos 

presentados en los capítulos 3 y 4 para hacer posible una comparaci6n. 

5.1. Absorci6n de Gases 

Problema 1.- Se requiere separar el 96% del propano contenido en 

una mezcla propano-aire de compoaici6n 22% en volumen de propano1 

para este prop6sito se utilizará un hidrocarburo no volátil de pe­

so molecular 250, empleando una torre empacada con anillos raschig 

de 1 1/2 11
• Los qastos empleados son: 

G = 40 ooo Kg/hr m2 

L ~ 75 000 Kg/hr m2 

Calcular el ntimero de unidades de transferencia 

Los datos de equilibrio para este sistema, expresados en fracci6n 

mol de propano en el liquido y en el ga;s, son: 

X 

y 

a) Integración gráfica 

a.1. Linea de operaci6n: 

y
1 

=·0.22 fr. mol 

o.s 

o. 

Y1 = 0.22/0.78 = 0.282 mol propano/mol aire 

0.52 

o. 24 

Y2 = 0.04 * 0.282 = 0.01128 mol propano/mol aire 

y2 = 0.01128/1.01128 :::::: 0.01115 

Composición del gas de entrada, ün po~o: 

Y1:::::: 
0.22 * 44 ::::: 29.97'0 

0.22 * 44 + 0.1~ * 2~ 



Cantidad de aire que entra: 

GM = 40 000 (1 - 0.2997) = 28 012 Kg aire = 
m2 hr 

Cantidad de hidrocarburo empleada: 

LM = 75 000/250 = 300 Kmol/hr m2 

965.93 Kmol aire 
hr m2 

Concentraci6n en el líquido de salida del componente a absorber: 
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x1 = 965.93 (0.282 - 0.01128) = 0.8716 mol orooano/mol hidrocarburo 
300 

x1 = 0.8716/1.8716 = 0.4656 fr. mol 

Ecuaci6n de la línea de operac16n: 

Sustituyendo valores v haciendo operaciones: 

X = 3.22 __ y ___ 0.037 
1 - X 1 - y 

A partir de esta ecuaci6n se obtiene la siquiente tabla: 

X o.o C.177 0.1955 0.2425 0.2868 0.347 0.4344 0.4655 0.5 

y 0.01115 o.os o • .os 0.1 0.12 0.15 0.2 0.22 0.25 

a.2. Gráfica línea de operaci6n-l1nea de equilibrio 

A partir de los datos de las tablas de la l!nea de equilibrio y la 

línea de operación se obtiene la siquiente qráfica, figura 5.1, la 

cual, permitirá obtener y* para cada y requeridas en el c~lculo de 

De la ecuaci6n 4.1 : 

.... -""oo -
(l - y) dy lrn 

(1 - y*l - {1 - y) 
Sionao (1 - y) lr:i == 

1 - ~7* 
Ln 

l - ~1 



0.2~ t 
0.2 

0.15 

0.10 

o.os 

I 

0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 

Figura 5.1 

A partir de la figura 5.l se obtienen los siguientes valores para 

proceder a la integración gráfica de la ecuación 4.1 

y y* l-y 1-y* (l-y) lm y-y* --~=:::!)] __ 
(1-v) (y-y*) 

0.0111 o.o o.9888 1.0 0.9943 0.0111 90.18 

0.0372 0.007 0.!}62B 0.993 0.9778 0.0302 33.62 

0.0633 0.02 0.9367 0.98 0.9581 0.0433 23.62 
--

0.089 0.046 0.911 0.954 0.9323 0.043 23.79 

0.1155 0.06 0.8845 0.94 0.9119 0.0555 18.57 

0.1416 o.os 0,.8584 0.92 0.8888 0.0616 16.80 

0.1677 0.12 0.8323 0.88 0.8559 0.0477 21.55 

0.1938 0.145 0.8062 0.855 0.8303 0.0488 21.10 
-

0.22 0.176 0.78 0.824 0.8017 0.044 23.35 
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Figura 5.2 

El área bajo la curva se calcula por la reqla de Simpson: 

A=~*0.0261(90.18+4*33.62+2*23.62+4*23.79+2*18.57+4*16.8+ 
2*21.55+4*21.1+23.3$) 

A = 5.41 

b) Simplificaci6n de la 1ntcgral 

Utilizando la ccuaci6n 4.5 : 

¡]!,' __ ... _.,,. + 
V-'"* " 

1 ,, ln 
;:. 

233 



234 

1 i f j 1 
y y* 

1 

y-y* ¡ ---- 1 
,, y-y* 

0.01115 o.o 0.0111 l 90.90 

-- - - 1 
o. 0372 0.007 0.0302 33.11 

0.0633 0.02 0.0433 1 23.09 

0.009 o .046 0.043 23.25 

-
0.1155 0.06 0.0555 18.01 

0.1416 O.OB 0.0616 16.23 

0.1677 0.12 o. 0477 20.96 

0.1938 0.145 0.0488 20.49 

0.22 0.176 0.044 22.72 

De igual forma se calcula el area bajo lu curva: 

A= !. * 0.0261(90.0+4*33.11+2*23.09+4irr23.25+2*18.0l+4*16.23+.20.26+ 
3 

A = 5.295 

1 
NOG = S.295 + 2 ln 

\ NOG = 5.41 \ 

e) Método de Baker 

1 - 0.0111 

1 - 0.22 
= 5.295 + 0.1186 

Sobre una figura igual a la 5.1 se procode co~o se describió en el 

capitulo 4 para este ~6todo, siendo les cxtro~os: 

Y2 :::: 0.01115 Q Y1 ::: 0.22 

Sobro l'l fl.gurn 5.3 resulta f oo = 4.8 
1 



o:n _1!1 ____ ---------------

O.IS 
l, 

~ ... 
.... ~ 1 

1 
0.1 1 

1 
1 
1 
1 

O.•S' • l 

1 
~'l 1 •• 

0..\ O.'&. O-> O.<f OoS" º'" " 
Figura~ 

d) Método de White 

Para este ejemplo, como se mencionó en el capitulo 4 las ecua 

cienes de las pendientes 
L* 

sy = - =-1L. = -.31 GM 

de las líneas auxiliares son; 

y 

Para que la l!nea d~ operaci6n sea recta se utilizan relacio­

nes mol, siendo la ecuªci6n de éntn: 

6 

Los datos de ~quilibrio en relación mol se calculan a partir 

de los proporcionados en fracción mol, resultando: 

-

!.2s 1 

1.081 X mol Proi::ano .0526 . lll ..• 428 .666 1.0 
mol Uidrocarb. 

1 
' 11 

Y*mo.l Pro¡::an.o .004 .009 1 .0309 .066 .1467 0.25 0.29 
mol aire 

-""""'"'-
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Con los datos en relación mol, se trazan las líneas de equi­

librio y de operación, procediendo en la forma descrita anterio!. 

mente, siendo ahora los extremos de la linea de operación: 

I}. 8716 yl = 0.282 

y2 = 0.01128 

La figura 5.4 muestra el cálculo, obteniéndose: 

y 
.30 

1 NOG - 4.82) 

.282 --------------------------

.25 

.20 

.15 

*1(! 

.os 

I 
I 

pend •. 1 

3~/~ 
I 
I 
I 
I 
I 
l 

! 
I 

l 
I 

I 

I 
I , , 

'.¿. .2 .3 .4 .5 .6 .7 .8 .9 l.O l.l 

' '-
pend • ...-U\ 

"" -r!M/G~ '\. 
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Problema 2. - Disulfuro de carbouo es usado como solvente en una 
planta química y se evapora del producto en un secador, siendo des -
pu~s arrastrado por una corriente de nitr6geno, La mezcla cs2-N2 se 
pone en contacto con un aceite dentro de un absorbedor y posteriorme~ 

te el aceite se pasa a un agotador para recuperar el es, utilizando-.. 
vapor de agua. 

La mezcla cs 2-N2 se alimenta al absorbcdor a Z4ºC (75ºF) y pre­
sión atmosf~rica a un flujo de 0.4m3 /sec (50853.12 ft 3

). El cs2 ti! 
ne una presi6n parcial de 50 mmHg en la mezcla de a~mentaci6n. El­
contenido de vapor en el gas sera reducido halta el o.si. El peso -
molecular del aceite de absorci6n es de 180, su viscosidad 2 c.p y -
sp. gr. 0.81 a 24°C. El aceite entra al absorbedor esencialmente li 
bre de cs2 y las soluciones de aceite y cs2 puede considerarse que -
siguen la ley de Raoult. La presi6n de vapor del cs2 a 24°C=346Illl1Hg. 

Diseñar una torre empacada con anillos rascl1ig de 211 para las -
condiciones mencionadas anteriormente, considerando operación isotér. 
mica y una relaci6n Hquido-gas de 1.5 v-cces la mínima y una caída· 
de presi6n del gas a través de la torre de 0.4 in H20/ft de empaque­
máxima. La tensión superficial del líquido es 30 dinas/cm. 

Determinar: 
a) El nCimero de unidades de transferencia. 



Para este ejemplo, la compraci6n de métodos de soluc;t6n se hará -

solo por el cálculo del ndmero de unidades de transferencia: 

a) Integraci6n gráfica 

Flujo=5085 3.12 ft 3 a l atm y 15°F 
nr 

PV=nRT: n- PV (1 atm)* 50853.12 ft 3 

RT 0.7302 * 535 

Y¡= Y1 
1 - Y1 

Y2= 
Y2 

l - y2 

50 rnmHg 
760 mmHg 

= .0657 fr mol 

= .07 mol CS2 = .oos i Y2 
mol N2 

.oos mol CS2 
mol N2 

130.173 lhmol/hr = GM 

Datos de equilibrio: 

y= pº ~ 
Pt 

pº= Presión de vapor del cs2 puro a - - - -

75°F=346 nunHg 

Pt = Presi6n total = 760 mmHg 

34.6 A55 y='""76Q X¡ y=•.. X 

-1. _ .455 _x __ 
l+Y l+X 

A partir de esta ecuación se calculan los siguientes datos: 

. -
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'i o o.oos 0.01 0.02 0.03 0.04 o.os 0.06 0.07 o.os 0.09 

X o .0111 .0224 .0459 . rn .. 0963 .123 .151 .• 181 .213 .246 

Ahora estos datos se representan en la figura 5.5 para determinar la -

LM/GM, m!niml<. 



.08 

.01 ..... ------ _____ ..,. __ ..., __ 
1 

.06 ( 
1 

.os 1 
1 
f 

.04 1 

' 1 
.03 1 

1 

.02 1 
1 
1 

.01 1 

.005 1 
1 

.os .1 .lS .167 

Figura 5.5 

cL_M¡GMJ m!n.= .01 - .oos = .389 
.167 

X nnl CS2 
.2 .25 l!X>l aceite 

~1= 130.173 lb mol/hr Gz.{ = Gz.1(1-y) = 130.173 (1- •. 0657) 

LM rn!n. = .389 * 121.61 = 47 .33 lb mol/hr 

LM: = 47.33 * 1.5 ~ 71 lb mol/hr 

Relaci6n LMJGM. = 71/121.62 :::: 0.583 

.07 - .005 o 0.111 
0.583 

Ecuaci~Yl de la l!nea de operación en fracción mol: 

_Y_1_ + LM X e GM ·~X~ + LM. X¡ 

1 - X l - y l - X! 
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121.62 0.0651 + 
1-0.0657 

X 
71 1-X 

l~x = 1.712 t-y- - 0.01 

A partir de esta ecuación se obtienen los siguientes datos: 

X 

y 

o 

.0058 

y 

.08 

.01 

.os 

.04 

.03 

.02 

.01 

.01 • 02 

.0116 .0174 

.03 .04 .os .06 

.0233 .0292 .0352 .0413 

.03 .04- .os .06 .07 .os .09 .1 
F.iqurA 5.6 

.07 • 08 

.0.(74 .0535 

A partir de la figura 5.6 se obtienen los valores de y, y*, 1-y, 

etc. para proceder a la integraci6n gráfica de la ecuación 4.1 : 
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y y* 1-v 1-:r"* íl-y)J.m y-y* (1-y) lm ... 
(l-y} (y-y*) 

.005 o .995 1.0 .9974 .oos 200.48 

.0136 .0065 .9864 .9935 .9899 .0071 141.34 

.0223 .013 .9777 .9B7 .9823 .0093 108.03 

.031 1 .0185 .969 .9815 .9752 .0125 80.51 

.0396 .0245 .9604 .9755 .9679 .0151 66.74 

.0483 .032 .9517 .968 .9599 .0163 61.81 

.057 .039 .943 .961 .9519 .018 56.07 

.-0657 .046 .9343 .954 .9441 .0197 51.29 

Ahora se grafican 1-y}.hn"'(l-y) (y-y*) vs. y~ siendo los \'aloxes e.Kt:.r:aros 

~250 
...... 200 i>1 
d 
')150 

'>,-100 
~ ....... 

50 

Y1 = .0657 e Y2 = .005 

.01 .02 .o3 .o4 .os &ne .01 Y 

Figura 5.7 

Se calcula el area. bajo la curva: 

A = j * S.67 * 10-3 (200.48 + 4*141.34 + 2*108.03 + 4*80.51 + 2*66. 74 + 

4*61.81 + 2*56.07 + 51.29) 

A= 5.34 
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b) Simplif1caci6n de la integr?!· 
Utilizando la ecuaci6n 4.5: 

N =S.l-& .-!!r+ 1 1 n l:x_2 
OG y1 y-y*'! T:Y1 

Se procede a calcular la integral: 

y Y* Y- 'i* 1 
y~ 
~-----

.005 o .005 200 

.0136 .0065 • 0071 140.84 

.0223 .013 .0093 107.52 

.031 .0185 .0125 80 

.0396 .0245 .0151 66. 2Z 
-·-

.0483 .032 .0163 61.34 

.057 .039 •. 018 55.55 

.0657 .046 .0197 50.76 
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De igual forma se calcula el 'rea bajo la curva en una gráfica 1/y-y* vs. 
y, con los extremos y2•.005 e y1=.06S'i: 

A•1*8.67*10- 3*(200+4*140.84+2*107.52+4*80+2*66.22+4*61.34+2*55.SS+S0.76) 
'! 

A .. 5.311 

N0c;s.311~1 in 1-.oos = s.311+.031 
! 1-,0657 
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e) Mi!!todo de Baker 

Sobre la figura 5.8 se procede en la forma descrita para éste método: 

y 

.07 • ..Qf?§L __ - - -- - - -- -- - -- ... - - ..... 

• 06 

de 
.os 

.04 

.03 

.01 

• 01 • 02 • 03 .04 .os .-06 • 07 • 08 .09 

Figura 5.8 

Resultando: 
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d) Método de White 

Otra vez, para este ejemplo las pendientes de las líneas auxiliares 

son: ~ 
Sy ::::-G': = O. 583 y 

.r.: 
Ty = 3( M ) e 1.749 % 

Esta vez se utilizan relaciones mol para que la línea de operación 

sea recta, siendo sus valores extremos: 

y 

.07 

Y1 = 0.07 

Y2 ::: 0.005 

X¡ = 0.111 

X2 = O.O 

1 
1 
1 

!nea de 1 
equilibrio¡ 

1 
1 
1 

f 
l 

"".;....."--~'--f-'L----1"----'~-"~-"~-'"~_._~_._~_,,,..~-1-..,...x .os .06 .01 .os .09 .1 .11 .12 

Figura 5.9 

Resultando: 

l NOG = S. 81 



S.2.- Deshumidificaci6n 

a) Método de Mickley 

Problema 1.- Una torre empacada con rejilla de madera para -

la deshumidificaci6n opera con agua que entra a 82°F y sale a -

lOOºF. 

El aire entra a 125ºF (51.BºC) temperatura de bulbo seco, y 

a lllºF temperatura de bulbo hfunedo. En una torre similar - - -

k;t=4.1 lb mol/(relaci6n mol) hrft3 del volumen de la columna -

y hL~=l127.5 BTU/hrft3 ºF. 

El gasto de flujo del l!quido es de 900 lb/hr ft2, el de - -

aire seco es de 5¿¡ ___ lb __ _ 
hrft2 

a) Determinar la temperatura de salida del aire. 

b) Determinar la altura de la torre. 

~: 

TGl= 125°F y Twbr:: lllºF 

TL2= 82ºF TLl= lOOºF 

kya = 4 .l hLa = 1127.5 

L = 900 lb/hrft2 GS = 521 lb a.s 
hr ftZ 

Con TGl y Twb sobre la carta psicrométrica se obtiene: 

HGl = 2500 BTU/lb mol a.s = 86.2 BTU/lb a.s 

Soluci6n: 

A partir de la ce. 4.63.a : 

HG2::: 86.2 + 9ºº*1 (82-100)=55.1. BTU/lb n.s:::1598 ETU 
521 ---~----~ lb mol a.s 

Sobro el diagrama H(; vs. TG (figura 5.10) fijar los ¡:untos A,B 

Y b, siendo A Y B los extremos de la línea de operaci6n y b el 
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punto de entrada del aire. 
'I1 . Ut .,.. H' T H' 

A(-L2,~·G2)' B(.Ll, Gl) I b( Gl, '!!il) 

Pend. de línea de operación del agua= 

Pend. de líneas de uni6n= - 1127 • 5= -275 
4.1 

~avcL 
G' M 
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900 -""' 18 la = 50 
521 
29 



Figura 5.10 

Sobre la sigura 5.10 se traza la línea de operación del aire si­

guiendo el procedimiento para este m6todo; resultando la temper~ 

tura de salida del aire: 

Ahora se procede a integrar graficamenta la ecuaci6n. 4. 66 para -

obtener la altura de la torre (fig. 5.11): 
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TL H' H~i H(; - HGi 
l 

G HG - H(a 

100 2500 1940 560 0.00178 

97 2350 1770 580 0.00173 

94 2200 1630 570 0.00176 

91 2050 1500 550 0.00182 

88 1900 1370 530 0.00189 

85 1750 1250 500 0 .• 0020 

82 1600 1150 450 0.00223 



i 
H~--H'. "" G\ 

Figura 5.11 

N(; = j * 150 *{.00178 + 4*.00173 + 2*.00176 + 4•.00182 + 2*.00189 + 4*.002 + 

.00223) 

~ = 1.68 

521 
z ;;: 2§" * 1.68 ::: 7.4 ft. 

4.1 
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Problema 2. - se dosea. enfriar y deshumidificar aire por contacto 

en contracorriente con agua en una torre de relleno. 

La torre se ha de diseñar para las siguientes condiciones: 

Temperatura de bulbo seco del aire a la entrada 28°C 

Temperatura de bulbo hlimedo del aire a la entrada 25°C 

Velocidad ce flujo del aire a la entrada 680 Kg. aire secojhr 

Temperatura del agua a la entrada lOºC 

Temperatura del agua a la salida 18ºC 

250 

Calcular el nllmero de unidades de transferencia para una torre que 

cumple las condiciones de diseño cuando se utilizan 500 Kg/hr de 

agua y se admite que la resistencia a la transmisión de calor en -

la fase líquida es despreciable. 

Datos: 

L.M. =500 Kq/hr0 1100 lb/hr~61.111 Lbmol/hr 

GM =680 Kg a.s/hr=1496 lb a.s/hr=Sl.586 Lbmol/hr a.s. 

Con TG! y TWB sobre la carta psicrom6trica se obtiene: 

HG1=920 BTU/lbmol a.s=31.72 BTU/lb a.s 

A partir de la ec. 4.63.a 

H1 i=H 1 + LMavcL (TL2 ... TL1) 
G2 Gl 

GM 
H(;2 = 31.72 + 1100 * 1 {SO_ 64.4} 

1496 

H~h e 21.13 BTU/lb a.e ::::: 612.82 B'l'U/ lbmol a.s 



Sobre el diagrama HG vs TG (figura 5.11 a} se fijan los pun- 251 

tos A,B y b siendo A y li los extremos de la línea de operación -

del agua y b el pur1to de entrada del aire: 

A(TL2, HG2), B(TLl, HGl), b(TGl, HGl) 

L!olavcL Pend. de línea de operaci6n del agua= = 
1100 *18 
-nr- = 21.32 
1496 

h a 
Pend. de líneas de uni6n=~L~~-

kya 

GM 
29 

Sobre la figura 5. se traza lu línea de operación del aire 

siguiendo el procedimiento para este m6todo, resultando la tempe­

ratura de salida del aire TG2=65.7°F. 

Ahora se procede a integrar gré'ificrunente el segundo miembro -

de la ecuación 4.66 para obtener el número de unidades de transfe 

rencia: 

TLºF H' H(a 1 H(; _ HGi 
1 G 

BTU/mola.s U' - H' ! G Gi 

64.4 920 600 320 3.125*103 

62.0 870 575 295 3.39*103 

59.6 820 525 295 3.39*1'03 

57.2 770 465 305 3.28*l'o3 

54.8 725 ! 420 305 3.28*103 
~ 

52.4 670 :no 300 3.33*103 

~-~~-~ 

1 
so.o 

1 
615 320 295 3.39dü3 

! 
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Figura 5.11.a 

El area bajo la corva se calcula por la regla de Simpson: 

NG= i * 50 * (3.125*l0-3+4*3.39*10 .. 3+2*3.39*10-3+4•3.2B*l0 ... 3+ 

2•3.2S*lo-3+4•3.33•l0 .. 3+3.39*l0-3 ) 
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b) Modif icaci6n al M~todo de Mickley para sistemas diferentes 

al aire =-agua. 

Problema 3.- Una torre empacada se utiliza para humidificar -

aire con tolueno, requerido para un proceso. 

El tolueno entra en la torre a 90ºF y sale a 65°F. 

El aire entra a SSºP y temperatura de bulbo hllmedo = 50 ºF 

Los flujos de líquido y gas son: 

L = 500 lb/hr f t 2 y G~ = 290 lb a.s/hr ft2 

De acuerdo a experimentos anteriores, los coeficientes son -

y k = 4 lb mol/hr ft3 
y relaci6n mol 

i) Determinar la temperatura de salida del aire. 

ii) Determinar la altura de la torre. 

hL 
Pendiente de las l!neas de uni6n = - ~----

kyb 

Para determinar b: 

De la fig~a 3.13 para este sistema hG ---= 0.44 
k 

De la relación de Lewis: 

b=~ . , Ch= 0.26 BTiJ/lbºF 
k Ch y 

b = .....Q.:.!! = 1.69 
0.26 

Pendiente de !!neas de uni6n = 

Entalpía de entrada del aire: 

Hch = Ch (TGl - To> + Y1 *A 

__ 2_s __ = -3.69 

4•1.69 
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1 
De la figura 12, sección 13 de la referencia 37 

Yi = 0.04 lb vap. tolueno 
lb a•S 

Ch = 0.25 BTU 

lb a.s°F 

"\/ --/\ 191 BTU/lb 

T 0 = temperatura de referencia = 32°F 

HGl = 0.25 (55-32) + 0.04 *191 = 13.4 BTU/lb a.s = 388.6 BTU 

254 

Entalpia modificada del aire de entrada, ecuación 4.72 lbmol a.s 

HG1Mon = ch TG + Y1 • A MOD. 

AMOD = _L = 191 = 113 BTU/lb Tolueno = ------
fb 1 * 1.69 

10396 BTU 

lbmol l'olueno 

HG1Moo = 0.25•55+0.04*113 = 18.27 BTU/ lb a.s = 529.83 BTU/lbmol a.s 

Entalpia de salida del aire: 

A partir de la ecuaci6n de la línea de operación del liquido 4.63 

H' = H' + ~avcL {TL2 - 'l'Lll G2 Gl 
GM 

Cp tolueno l 90ºF = 0.48 BTU/lbºF j Cp tolueno 16SºF = 0.45 BTU/lbºF 

CpL = _o. 4S + 0. 4S = 0.465 BTU/lbºF 
2 

HG2 =13.4 + (90-65) = 33.44 BTU/lb a.s = 969.76 BTU 500•0.465 
290 lh:nol a.s 

Sobre la figura 5.12 se truzn la curva de equilibrio, la curva do 

equilibrio modificada con la ecuación 4.72 y no fijan loo puntos 

A, M, A', A y A' üe acuerdo a las siguientes coordenadas: 



A (TL! ' Hfa) punto de salida del tolueno 

M (TL2 , HG2) punto de entrada del tolueno 

A. CTGl HGl) runto de entrada del aire 

A' (TLl , HGlMOD) 

A (TGl , HG!MOD) 

Procediendo como se describió en el capitulo 4 para este método, 

en la figura 5.12 resulta: 

[ TG2 = 81.3 ºF \ 

Ahora se procede a integrar la ecuación 4.75 para obtener la --

altura de la torre: 

TLºF BI,U BTU 
lb a.s lb a•s 
H' H~iMOD GMOD 

90 38.0 43.7 

Bó 34.6 40.0 

82 .. 5~ 32.0 37.íi 

77.5 28 .. 5 34.0 

73 24.0 30.0 

68.5 20.S 26.5 

-
65 18.3 24.6 

- --

BTU BTU 
lbmola•s g9 mola•s 
HGMOD GiMOD 

1102.0 1267.3 

1003.4 1160.0 

928.0 1073.0 

826.S 986.0 

696.0 870.0 

594.5 768.S 

530.7 713.4 

dH 1 

G 

HGiMOD-HGMOD 

165.3 

156.6 

145 .. 0 

159.5 

174.0 

174.0 

182.7 

1 
H' -H' GiMOD GMOD 

6 *10-3 

6.3*10-3 

6.9*10-3 

6.2*10-3 

5.7*10-3 

5.7*10-3 

5.5*10-3 

NG = ~ * 9!>.21*(6*10-3+4•6,.3•10-.3+2•6.9•10-J+4*6.2*l0-J+2*5.7•10-3 

+4*5·7*10-3+5.S*l0-3). 

N = 3.475 G 
lOl z = ~~~~~~ 

{1)*1.69•4 
* 3.475 =15.14 ft 
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BTU/lb a.s 

s 

1• 

, ...... ~~ ....... ~~-'-~~·"---''--_._~..._....+~~=-.:...:..... ....... ~.._~~•1~~-a.1~~~..._, T5ÓT~ 
!tt .,~ 'i• ro 1Gt '° Tu 1o lo ~ ,... \IO ªF 

Fiqura 5.12 
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S. 3. - D~stilaci6n. 

Problema 1.- Una mezcla con composici6n 42i mol de heptano y SBi de 
etilbenceno se alimenta a una columna de platos a 760 mrnflg, se desea un­
producto destilado con 97~ mol de heptano y un producto de colas con 99i 
mol de etilbenceno. 

t ºC 

136.2 

129.5 

122.9 

119.7 

116. o 

110.8 

106.2 

103.0 

100.2 

98.5 

i) Usando una relaci6n de reflujo L/n=2.5 determinar el número de 
etapas de equilibrio, siendo la alimentaci6n un líquido satura­
do. 

ii) Determinar la relación de reflujo mínino. 

Datos de equilibrio para el sistema heptano~etilbenceno a 760rnmHg: 

760 mmHg: otros datos: 

xheptano Yheptano ¡Heptano Etil-
benceno 

o o .,lav. g/cm 
3 o. 6t1 0.795 

o.os 0.233 ). 
av. cal/mol 7575 8600 

o .185 0.428 "av. cal/g 75.75 81.0 

0.251 0.514 CPLnv .cal/mol ºC Sf.9 43.4 

0.335 0.608 
1 <1>v.av. cal/molºC 39.8 30.9 

0.487 o. 729 P.M -tmor 100 106 
gmo 

0.651 0.834 

0.788 0.904 

0.914 -0.963 

1. o 1.0 



Qatos de entalpia-concentraci6n a 760 :mmHg para el siste­

ma heptanoetilbenceno, estado de referencia: lfq. puro a OºC. 

tºC 1 xheptano HL cal/gmol HG cal/mol 

136.2 o 5920 14520 

129.5 o.os 5697 14203 

122.9 0.185 5520 13920 

119.7 0.251 5440 13870 

116.0 0.335 5360 13610 

110.8 0.487 5260 13450 

lOó.2 0.651 5170 13110 

103.0 o. 788 5160 12940 

100.2 0.914 5124 12784 

98.5 1.0 5100 12675 

a) M~todo de McCabe-Thiele. 

En la figura 5.13 so representan los datos de equilibrio y 

se procede como se describió para este rn~todo, siendo la pendie!!_ 

te de la linea de alimentaei6n q::::-o ,zF"".42 xn=.97 y xw=.01, R0= 

2.5, ordenada al origen de la línea de operación de la sección -

de rectificaoi6n: 

xD 

Rn+l 
::::: 

Resultandoln = iof 

.97 
2.5+1 

= 0.277 

Q.9J:O .. lü3 = 0.527 
0.97-0.42 

o.s21 =[.usl 
l-0.527 
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~igura 5.13 

b) M~todo Ponchon-Savarit 

En la figura 5.14 se procede como se describi6 para este m~todo 

en el capítulo anterior: 

De la figura 5.14: uG1= 12340 cal/gnol y HLD= 4600 cal/gmol 

A partir de la ecuaci6n de reflujo 4.21: 

Q' = Ro*(HGl-HLD)+ 8Gl 

Q' z 31690 cal/gmol 

Fijando el punto .Ó..D de coordenadas x0 ,Q' se obtiene la Q" con 

la intersecci6n de la línea do ontalpia global con la abcis~ -

xw: Q" = -14400 cal/gmol 
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l.oitC.Oo 

Q' 

1 
1 
1 
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Q'm ----- - - - - - -- - ---- - -·- -------- J. A:a.i 
¡ Qdr..· 
1 

21100 

lftto 

~-----u ... 

_,,.,..,t 
Figura 5.14 

Resultando: [ "' 10Ql 

º'. -m =21900 c:al/gmol 

Rnmin=219U0-12500=1.3 
- 125M-53í'iñ-

i 
1 
1 

i 
' ' j 

1-
1 
1 
t 
i 

i 
t 
t 

o. 8 1-1.0 
:X: g Fraccton mc1 

Jiet'T._NO 



c) 

.68 

Método modificado de McCabe-Thiele (!) 

g-~ 8600 -- A A - 'T5"T5" - 1.135 

D xF_ xw .42 - .01 
= = .427 

F Xo- XW .97 - .01 

ji= 
XD-XF .97 - .42 = .573 

F xD-xw .97 - .01 

f = nGmero de moles de vapor en la alimentaci6n por mol de 

alimentación 

Ec. de 1.:Lnea de operaci6n, zona de rectificaci6n: 

[
1 + (Q'-1} (XD-Xn) ,_ X + _g_<x_D_-_xn_) __ _ 

(Ro+l) [g-(g-l)XDJ- n (R+l) [g-(g-1)~] 

Para determinar Rn min.: 
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(4.30) 

Yn + l = .68 ; xn = .42 ¡ sustituyendo valores en la ec. 4.30: 

[
!+ (.135) (.97-.42) l:. .42+ 1.135 (.97 - •. 42) 

(R+l) (1.135-(1.135-1) .9-aJ (Ro+l) (1.135-(1.135-1) .97] 

IRn mm. = i. 2 1 
S = (g- Cg-1) Xz>] CRo+l} (Q/F)- (g- (g-1) YF J 

- - - - - - - (4.39) 
(g- (g-1} xw J (W/F) 

s =Ú.135 - (1.135-1).97] (2.5+1) (.427),,,, 2.31 

[1.135-(1.135-1) .01] (.573) 

Eº~ de línea de operaci6n, zona de agotamiento: 

Í1+ (g-1) c"m-Xw)l = X + g (Xm-XW} - - - - - - - (4 37) 
[ s (g- (g-1) xw] J m S [g- (g-1) ~] • 

Sustituyendo valores en las ecuaciones 4.30 y 4.37: 



r 
~ 1.135(.97-xn) 

l+.135(.97-xn)i= xn + 
l. 3.514 J 3.514 

f1+.13-.135xn ]= xn + 1.1-1.135xn 

l 3.514 J 3.514 

(1.037-.0384xn)= xn+.313-.322xn 

Yn+l = 
.677Xn + .313 

1.037 - .0384xn 
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- - - - -(5.1) 

[-;: (1.135-1) (xm-.01) 1= x + 1.135 (xm-.01) 
L 2.31(1.135 -(1.135-1) (.Ol>JJ m 2.31 (1.135-(1.135).01) 

[
l+ .135"m - 1.35 *l0-3 ] = ~ + 1.135xm-1.135*10-

3 

2.62 2.6187 

Ym+1 (.9994+5.15*10-2~> = 1.433 xm - 4.33*10-3 

1.433~ - 4.33• 10-3 
Ym+l = ~~~~~~~--~-

• 9994+5 .15*10-2~ 
- ·- - - - - - - - - - - - --(5.2) 

Ahora se tabulan datos de x e y para las lineas de operación 

a partir de las ecuaciones 5.1 y 5.2. 
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X y 

o o ¡ 
1 

• 1 .138 

• 2 .279 ~ 
Ec. 5 .z 

• 3 .419 

.42 .585 

.5 .64 

.6 .709 Ec. S.1 

.7 .779 

.8 .849 

.9 .92 

1.0 .991 

Ahora se trazan las líneas de operaci6n y la de equilibrio y se pr.2_ 
cede en la forma usual, sobre la fig. 5.15 resulta: 

1..0 

i. 
É 

• •T -
" .. 
" .. •5 ...i:: 

A 

·1 

., 

.s 1 
! ... 1 

' ' •l ' • ' 1 
1 

•Z ' 
l 

' 1 1 
1 1 
• r 
f 1 l , 1 

""')'" 
~ ·• ·'i ·" <" .s , x,.~• 



b) Método modificado de McCabe-Thiele ( II) 

AHª =AHetil benceno =8600 cal 
mol 

AHb=AHheptano=7575 cal 
mol 

µb=AHb=7575=.88 
AH 8600 

a 
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Las ec. utilizadas para transformar los datos de equilibrio a las 
nuevas unidades son; 

X = Xa 
a xa+(l-xa)µb --------------------(4.65) 

yª=ya+(~~ya)µb --------------------(4.67) 

A partir de los datos de equilibrio proporcionados en el enuncia­
do del problema se obtienen los nuevos datos i e y y se tabula la volati 

lidadobtenida mediante la ecuación: 

xheptano Yheptano 

o.os o. 233 

o .185 0.428 

0.251 0.514 

0.335 0.608 

0.487 o. 729 

0.651 o. 8.34 

0.788 0.904 

0.914 0.963 

c:I<: "' xy - Y 
xy - X 

a< 

3.49 

3.29 

3.15 

3.07 

2.83 

2.69 

2.53 

2.44 

-
Y'iteptano 'ICheptnno 

0.09 .zs 
0.2 .46 

0.27 .54 

0.36 .63 

0.51 .7S 

0.68 .85 

0.8 .91 

0.92 .967 

1 



X p=.42 xF=.45 

XB=. 011 

iJJ=.973 
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Ordenada al origen de la línea de operación de la sección de rec-
tificación: ~'D = .973 o .278 

fl>+l · n+r 

Ya que para un condensador total R = R 
fj ñ 

q=00 por ser la alimentaci6n un líquido saturado. 
En la figura 5.16 se grafican los datós de equilibrio en lá9 nuevas 

unidades, y se procede en la forma usual: 

o 

" -!. o., .. 
.s.: 

";' º'' i 

o 1 ... J .. , 
f' 

Fiqura 5.16 

'' 

c., º'"' °'"* •''° 
~ r ....... 1 ;¡""''"":;. 



Resultando: 

(L/V)min = 

1n=101 

0.97.3 - 0.708 
0.973 - 0.45 

"' o.506 

(L/D)min = 0.506/1 - 0.506 = 1.02 

'~in = 1.02\ 

Problema 2.- Se desea separar una :mezcla agua-ácido ac~tico, -

siendo ~= 0.25, y la fracci6n de vapor en la alimentaci6n es 

0.5; el destilado tendrá una composici6n de 0.92 fracci6n mol 

y los fondos xB=0.031. 

a) Hallar Ro min 

b} Calcular el nllmero de etapas teóricas utilizando una rola--

ci6n de reflujo Ro=7.241 

AR;o = 9709 cal/mal 

Aaéético=5813 cal/mol 

Datos de equilibrio en fracción mol a 760 mmHg: 

~20 0.048 o.2oa 0.256 0.4\17 0.564 0.662 l o. 768 . 
i 
! 

Yg o 0 1 079 0.331 0.407 o.542 0.692 0.7681 0.842 2 
í . 

~20 0.946 

Yn o 
2 0.961 

0.849 

0.99 
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a) M((!todo de McCabe-Thiele 

La pendiente de la línea de alimentaci6n es: 

-1-f 
----<= -0.5/0.5 = - 1.0 

f 

Para determinar Ri, min.; 

Trazando la recta que va del punto x0 ,x0 e intersecta la curva 

de equilibrio en la figura 5.17, se lee: 

y= 0.3 x = 0.2 y se calcula la C1M/GM) min.: 

(~¡GM)min. = 0.92 - 0~3 = 0.861 
0.92 - 0.2 

Ro min. = 6.19 

Ordenada al origen de la 1.tnea de operación de la zona de recti 

ficaci6n: 

Xn / Ro + l = 0.92 / 7.241 + l = 0.111 

Sobre la figura 5.17 se procede en la forma descrita para este 

método y resulta: 
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-b) Método de Ponchon-Savarit 

Datos para construir el diagrama entalpia-concentraci6n: 

xagua !H 
! L BTU/lb mol solución Yagua HG BTU/lb mol soluci6n 

~ 
r 

o.o 11250.0 o.o 21708.0 

o.os 10821.S 0.1 20902.6 

0.1 10406.7 0.2 20397.4 

0.2 9556.3 0.3 20083.3 

0.3 8712.1 0.4 19932.4 

0.4 7901.2 o.s 19909.5 

o.s 7113.6 0.6 19954.3 

O.SS 6726.8 0.7 20073.6 

0.6 6333.6 0.,8 20256.7 

0.65 5948.l 0.9 20459.5 

0.7 
1 

5560.0 1.0 20707.2 
1 

0.75 5189.8 

o.a 4794.2 

0.9 4033.7 

0.95 3648.1 

1.1) 

1 
3241.8 
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e) M~todo modificado de McCabe-Thiele (I) 

g = lB/ AA = 5813 

9709 
= o.599 

D/F = xF - xw / Xn - xw = .25 .031 / .92 - .031 = o.2463 

W/F = XD - XW / x0 - Xw = .92 - .25 / .92 - .031 = 0.7536 

q = o.s 
Ecuaci6n de la linea de operaci6n, zona de rectificación, - - - -

ec. 4.30: 

Yn+l 

Para determinar n_ 
-"D min: 

Yn = 0.3 y xn = 0.2, se sustituyen valores en la ec. 4.30 y -

se obtiene el valor de R0 min, resultando: 

IRn min = 4.351 
Para determinar s, relaci6n de ebullici6n y fondos se utiliza la 

ecuación 4.39, con Ro=7.241 

S = (g-(g-l}'í>} {R+l) (D/F) - (g-(g-l)YF)q 

(q-(g-liXW-l (W/F) 

Obteni~ndose S = 3.5 

Con R0 = 7.241 y sustituyendo datos en la ec. 4.30 se obtiene la 

ecuación de la linea de operaci6n de la zona de rectificaci!Sn; 

= 0.925 xn + 0.069 = 
.9537 + 0.05 xn 

{5.4) 
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Para localizar el punto de alimentación: 

Con xF = 0.2 e Yp = 0.3 obtenidos anteriormente se sit6an en las 

lineas de líquido saturado y vapor saturado respectivamente en -

el diagrama entalpia-concentraci6n (figura 5.18). El punto F se 

localiza en la intersección de la recta de reparto que une a 

xF e yF con la vertical zF • 

De la figura 5.18 se obtienen: 

HGl = 20650 BTU/lb mol 

HLD = 4000 BTU/lb mol 

Q'min = 87400 BTU/lbmol 

Q1 min - HGl 
Ro min = --------= 4.0 

8G1- HLD 

J ~ min = 4.01 
Ro = 7.241 

O' = ~ * {BGl - HLD) + 8G1 

Q' = 140488.5 BTU/lb mol 

Sobre la figura 5.18 resulta: J n "' 16 

Concentrac16n en los extremos de rectas de reparto: 
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X .88 .83 .76 .67 .57 .471 .38 .31 .25 .2 .166 .127 

y .92 .885 .84 • 778 .695 .606 .515 .43 .365 .3 .25 .. 205 

X .095 .07 .os .025 
•. 

y , .153 .. 11 .. os .054 



Para la zona de agotamiento la ecuación de la linea de operación 

es la ecuaci6n 4.37: 

{ -1) ('tm - XW) 

S(g-{g-l)xw> 

sustituyendo datos se obtiene: 

~ 1.277 xm - 0.00859 _____________ (5.5) 

1.aos - o.1859 xm 

A partir de las ecuaciones 5.4 y 5.5 se obtienen los siguientes 

valores para trazar la curva de operaci6n: 

X y X y X y X 1 y 

.031 .031 .25 .31 .so .543 .75 .769 

.os .oss .30 .3S7 .SS .S88 .ao .814 

.l .12 .35 .404 .60 .634. .es .858 

.15 .187 .40 .45 .65 .679 .90 .902 

.22 .282 .45 .497 .70 • 724 • 92 .92 

·~----"----J' ,_-------------..--------~----~-----
Ecuaci6ra 5.5 Ecuación 5.4 

Procediendo en la forma descrita sobre la figura 5.19 resulta: 

1 n = 16 ( 
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d) M~todo modificado de Mccabe-Thiel~ (II) 

}l.b = ~ :::: .59S7 
9709 

Las ec. utilizadas para transformar los datos de equilibrio 

a las nuevas unidades son: 

- - - - - - - - - - -(4.65) 

Ya Ya :::: ~~~~~~- - - - - - - - - - - - - - (4.67) 
Ya+ {l-ya)Jlb 

- - - - - - - - - - - - - - (5.3) 

- -X y X y Q{ 

0.048 0.079 0.078 0.125 l.7 

0.208 0.331 0.304 0.452 l.BB 

0.256 0.407 0.364 0.534 1 .. 99 

0.407 0.542 0 .. 534 0.664 1.72 

0.564 0.692 0.683 0.789 1.74 

0.662 0.768 0.765 0.847 1.69 

0.768 0.342 0.647 0.899 1.61 

0.849 0.899 0.904 0.936 l.57 

0.946 0.961 0.967 0.976 l.41 

XF ::::: 0.25 X ;:::: 0.35 F 

xw = o.o:n -XW = o.os 

xo :::: 0.92 XD ·- 0.95 
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sobre la figura 5.20 se traza la línea de eqyilibrio modificada 

para determinar la RD min : 

(L/V)rnin = 0.95 - 0.423 
0.95 - 0.283 

= 0.79 

(L/D)min = 0.79/1 - 0.79 = 3.76 

IR_ :::: 3.76f · --o min _ 

Ordenada al origen de la 11nea de op. 1 zona. de enriquecimiento: 

XD/ Rn+l = 0.95/7.241 + 1 :::: 0.115 

Procediendo en la forma descrita, sobre la .figura 5.20 resulta: 
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S.4.-Extracción Líquido-Líquido. 
a) Extracci6n en simple etapa • 

Problema 1.- 1000 kg. de una mezcla de ácido acGtico-cloroformo 
de composici6n 301 en peso de 5cido acético se trotan, en contacto -
sencillo con agua a 18ºC para extraer el ácido acético. 

Calcular: 
i) Las cantidades mínima y máxima de agua a emplear. 
ii) La concentración m~xima que puede alcan~ar el ácido acéti­

co en el producto extraído. 
iii) La cantidad de agua a cnplear para que la concentraci6n 

del producto extraído sea mtixir.ia. 

Datos de equilibrio a 18ºC correspondientes a extremos de rectas 

de reparto: 

CHC1 3 
99.01 

91.85 

80.00 

70.13 

67 .15 

59.99 

55.81 

Fase pesada, peso t Fase ligera, peso \ 

ª2º CH3COOH CHC1 3 H20 CH3COOH 

0.99 o.oo 0.84 99. 16 0.00 

1.38 6.77 1.21 73.69 25.10 

2.28 17.72 7.30 48.58 44.12 

4. 12 25.75 1s.11 34.71 50 .18 

s.zo 27.65 18.33 31.11 50.56 

7.93 32.08 ZS.20 ZS.39 49.41 

9.53 34.61 28.85 23.28 47.87 } 

i) La cantidad mínima de disolvente será la que ha de emplearse 
para saturar la mezcla, es decir. para llevarla hasta la zo 
na de dos fases (punto D, figura 5.21), cuya composici6n le1 
d3 en e! diagrana resulta xD~ij.Z83. 



Por un balance de materia aplicado al ácido acético resulta: 

F.li'. = D = (F+B mín),xD 
F XD 

100*. 3= (1 OO+Bmín) O. 283 
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Empleando esta cantidad mínima de B, la cantidad de extracto se~ 
ría infinitesimal, y la de refinado sería máxima. 

La cantidad mfixima de disolvente a emplear sería aquella para la 
cual se obtendría una cantidad infinitesimal de refinado (máxima de -
extracto), es decir, la necesaria para que la mezcla global resultan­
te fuera la correspondiente al punto G sobre la curva de saturaci6n, -
cuya c1.>mposici6n leída en el diagrama resulta xG=O. 005. Por un balan. 
ce de materia aplicado al componente e (ácido ac&tico) se obtiene: 

jsF max:=s9oo kg.¡ 

ii) Para que la concentraci6n del producto extraído sea l:lfüdrta, -

la recta BE' ha de ser tangente a la curva binodal, correspo!! 
diendlJ el punto de tangencia a la composición del extracto. 

Sobre la figura S.21 se obtiene: 

Y=0.955 ~ 95.5 \ de ácido acético 
~=0.28 



2SO 

iii) De acuerdo con las condiciones en ii), se tra~a una recta 
de reparto por el punto de tangencia T. La intersección -
de esta recto de reparto con la recta F B fija el punto M, 
cuya composici6n leida sobre el diagrama resulta xM~0.185. 

La cantidad de agua necesaria se calcula con la ecuaci6n 4.97: 

SF :::f(xF-xM¡ 

(xM _Y5) 
1 

GL =62.2 kg J 

Figura 5.Z1 



b) Contacto simple de mGltiple etapa. 

Problema 2.- 100 Kg. de una disoluci6n de A y C, de composición 

30% en peso de e, se somete a un proceso de extracci6n simple -

en mGltiple etapa empleando como disolvente el componente B. El 

proceso se realiza en 3 etapas utilizando 50 Kg. de B en cada -

etapa. Calcular: 

i) Cantidad y composici6n del extracto y del refinado en -

cada una de las etapas. 

ii) Cantidad y compooici6n del producto extra!do y del pro­

ducto refinado. 

iii) La composici6n máxima de e que puede obtenerse con este 

m~tcdo de extracci6n: 

Datos de equilibrio para este sistema, % en peso: 

Refinado Extracto 

A a e A B e 

95.0 s.o o.o 10.0 90.0 o.o 
92.S s.a 2.5 10.l 82.0 7.9 

89.9 5.1 5.0 10.8 74.2 15.0 

87.3 s.2 7.5 11.5 67.5 21.0 
-

84.6 5.4 10.0 12.7 61.1 25.2 

81.9 5.6 12.5 14.2 55.8 30.0 

79.1 5.9 15.0 15.9 50.3 33.B 

76.3 6.2 17.5 17.8 45.7 36.5 

73.4 6.6 20.0 19.6 41.4 39.0 

67.5 7.5 25.0 24.6 32.9 42.5 

61.1 8.9 30.0 28.0 27.5 44.5 

54.4 10.6 35.0 33.3 21. 7 45.0 

46.6 13.4 40.0 40.5 16.5 43.0 

43.4 15.0 41.6 43.4 15.0 41.6 
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i) 1~ etapa: Sobre la figura 5.22 se traza la recta BF y sobre 282 

ella se localiza el punto M1 , tomando en cuenta -

que: 

M1 = F + SFl = 100 + 50 = 150 Kg. 

. . . 100*0.3 
150 

= 0.2 

Las composiciones del extracto y del refinado se leen en las 

intersecciones de la recta de reparto que pasa por Ml con la cur­

va binodal: 

y
1 

,,, 0.28 

X¡ = 0.113 

Las cantidades de refinado y extracto se calculan mediante -

las ecuaciones 2.71 y 2.71.C 

M1(~l - xl) 

lSD*(0.2-0.113)= ?S.l Kg 
0.28 - .113 

R1 = 150-78.1=71.9 Xg 

2!!. etapa: Sobre la figura 5.22 se traza la recta BR1 y so­

bre ella se localiza el punto M2 tomando en cuenta que: 

"M2 ::::: 
Rl*Xl 71.9 *0-113 

M2 121.9 

XM2 ::: 0.067 
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Las composici0nes del extracto y el refinado procedentes de la 

segunda etapa se obtienen de la recta da repart0 4u~ pa~D p~r M: ~on 

la curva binodal, resultando: 

Y.: i=0.1 
2 

:ic2°0.031 

Las ~~ntidadcs de extracto y refinado serán: 

E2=121.9 (0.067-0.031) 
0.1-0.031 

Ra=121.9-64.Sc57.4 kg 

==64.5 kg. 

3~ etapa: De la misma forma que para las etapns anteriores se -­
obtiene: 

XM =R2•X2 •57.4•0.031 *0.016 
3 ~h 101.4 

y3=0.023 

X1•0.008 

E,=107.4(0.016-0.008) m60.2 kg 
o.oZ3-o.ooa 

R3m107.4-60.2=47.2 kg 

ii) La cooposici6n del refinaJ.o 
en el punto R! es 0.05, por 
to refinado será: 

R'=Ih*(1-xR
3

) 

R1 =47.2•(1-.05)c44.8 

leida sobre la fi~ura S.lZ -
tanto, la cantidad de produe 

kg 
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La composici6n del producto refinado se lee en la intersección de 
la recta BR3 con el lado AC sobre L: .1.' igurn 5. 22: 

X3 =O. 009 

La cantidad total de extracto ser~: E=E1+E2+Ea 

E=78.1+64.5+60.Ze202.8 kg 

La cantidad de C en el extracto serl: 

C=E1*Y1 +E2*Y2 +Es*Ya 

C=78.1*0.28+64.5*0.1+60.2*0.023= 

C=29.7 kg 
Cantidad de A en el producto extraído será: 

AzF(1-x )-R'(l-X ) F 3 

A~100(1-.3)-44.8(1·.009) 02S.6 kg 

Cantidad total de producto extraído será: 

E'=C + A 

E'=29.7+25.6=55.3 

Composición del extracto: 

X = cantidad de C 
E cant1nad de extracto 

Conposici6n del producto extraído: 

:rn.7 =.S37 
55.3 
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Ficrura 5.22 
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c) Contacto múltiple en contracorriente. 

Problema 3.- Una soluci6n acuosa de ácido acético de composición 
30% en peso de ac&tico se extrae con 6ter isopropllico a 20ºC en un -
sistema de contacto múltiple en contracorriente. 

Calcular el nGmero de etapas te6ricas si la cantidad de éter is~ 
propílico empleado es 40i superior al mínimo y la composición del re­
finado es del 4% en peso de ácido acético. 

Datos de equilibrio para este sistema a 20°C, i en peso: 

Capa Acuosa Capa Etérea. 

ACic10 Ac1<10 
Acético Agua E ter Acético Agua Eter 

0.69 98.l 1.Z 0.18 0.5 99.3 

1.41 97.1 1.5 0.37 0.7 98.9 

2.89 95.5 1.6 0.79 0.8 98.4 

6.42 91.7 1.9 1.93 1.0 97.1 

13.2 84.4 2.3 4.82 1.9 93.3 

2s.s 71.1 3. 4 11.4 3.9 84.7 

36.7 58.9 4.4 21.6 6.9 71.5 

44.3 45.1 10.6 31.1 10.8 58. 1 

46.4 37.1 16.5 36.2 15. 1 48.7 

Base de cálculo: 100 kg. de alimentaci6n: 



Sobre el lado AC del diagrama triangular (figura 5.23) 

se fijan los puntos F y R 1
• Trazando la recta R•B, su interse~ 

ci6n con la curva binodal en la zona del refinado proporciona 

la composici6n del refinado correspondiente a la Gltima etapa, 

resultando: 

Prolongando la recta de reparto que pasa por F hasta su 

intersecci6n con la prolongaci6n de la recta R' Bk se fij.a el -

punto ~Rmin que corresponde a la cantidad m!nima de disolven­

te a emplear. 

La intersecci6n de la recta ~min con la curva binodal 

en la zona correspondiente al extracto proporciona: 

(y1 )máx. = 0.16 

Trazando las rectas (y1)máx.R 1 y FB su intersecci6n fija 

el punto ~!n. al que corresponde; 

(xM)máx. = 0.13 

La cantidad m!nitna de disolvente se calcula por medio de 

la ecuaci6n 4.77.a 

5Fm!n. = --,.F-.x--.F~~~ _ F _ 100*.3 
("M>máx. 0.13 

- 100 

SFm!n. e 130.8 Ky. 

Disolvente empleado: SF = SFm!n .. * 1.4 = 130.B*l.4 

SF = 183 Kq. 

El punto M que corresponde a esta proporción estará ~o-

bre la recta FB, y su abcisa xM se encuen·tra mediante la ec 1.1a 

ci!Sn 4.79.a 
x .... ... 100 * 0.3 = .106 

100 + 183 
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La intersecci6n de la recta RnM con la curva binodal en la 

zona del extracto Fija E1 , al que corresponde y 1=0.l2. 

Trazando la recta FE1 , su intersección con la recta R'B fi 

ja la posici6n del punto /j.R. 

La recta de reparto que pasa por E1 permite situar R1 para 

el que: 

x1=0.26 

T~~zando la recta R1AR se localiza E2 , para el cual Y2=.093 

La recta de reparto que pasa por E2 permite situar R2 , para 

el cual x2=.215. Procediendo en esta forna se hallan los siguie!!_ 

tes valores: 

Y3 e .068 X3 = .15B 

Y4 = .047 X4 ::: .115 

Y5 = .028 X5 = .095 

y6 = .017 x6 = .07 

Y7 = .Oll X7 :::: .057 

Yg ::: .008 x8 = .049 

Y9 = .003 X9 = .037 

Por lo que resulta: 

j n = 91 
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d) Contacto múltiple en contracorriente con reflujo. 

Problema 4.- 1000 lb/"v de una soluci6n soi en peso de etilben 
ceno (A) y soi de estireno (C) se separan a 25ºC en productos con -
10\ y 90i de estireno respectivamente, con dietilen glicol (B) como 
solvente: 

i) Determinar el número mínimo de etapas te6ricas. 
ii) Determinar la rclaci6n de reflujo de extracto mínima. 
iii) Determinar el número de etapas te6ricas para unu relaci6n 

de reflujo del extracto 1.5 veces la minima. 

Datos de equilibrio: 
·--·-,,-------...'"'-="' 

He finado Extracto 

y 
estireno g1r&1 estireno gl~l 

estireno+etilbenceno estireno+etilbcru:cno estireno+etiloenceno estireno+etiloenceno 

o 0.00675 o 8.62 

0.087 0.00817 o. 14 29 7. 71 
0.1883 0.00938 0.273 6.81 
0.288 
0.384 
0.458 
0.464 
0.561 
0.573 
0.181 

1.00 

0.01010 0.386 6.04 
o .01101 0.48 5.44 
0.01215 0.557 5.02 
0.01215 0.565 4.95 
0.01410 0.655 4.46 

0.01405 0.674 4.37 

0.01833 0.833 3.47 
0.0256 l 1.00 2.69 

Sobre la figura 5.24 se procede a la solución del problema, uti­
lizando el sistema de coordenadas sobre la base libre de solvente. 

XF~o.s fracción en peso de estireno 

Y-=0.1 Todos s0bre una base libre de solvente • . '1("'" 
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El ntñnero minimo de etapas se determina trazando una linea 

de uni6n a partir de El, que sobre la lineu del refinado fij.a 

Rl' una linea vertical a partir de Rl fija E2 sobre la linea 

del extracto; una 11..riea de unión a partir de E2 fija R2 aobre 

la línea del refinado y as! sucesivamente hasta alcanzar la 

concentraci6n del producto refinado X::::0.1. En este inciso a re 

flujo total las lineas de operación son verticales, a partir -

de R1 , R2 , etc., resultando sobre la figura 5.24: 

J Nm1n. e 101 
Sobre la figura 5.25 la 11nea de uni6n q~e pasa por el -­

punto F 1 al extenderla su intcrsecci6n cr-rl1 la vertical de abci 

sa 0.9 fija el punto .AE~ cuyas '-'<JOT~""'nadas son: 

NAErn = 20.8 Ypi = 0.9 
E 

A partir de la ec. de reflujo externo para la sección de 

enriquecimiento del extracto ecuación 2.84.d. 

(~) m1n. = 

(Rª) JIT :::: 5.7 
E min. 

20.8 - 3.1 

3.l 

lb reflujo 
lb producto 

= 5.7 

Para determinar el ntlmero de etapas utilizando un reflujo 

1.5 veces superior al minimo: 

_ NAE - 3.1 
(1.5) (::i.7) ::: 3.1 
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Por lo tanto: 

Nll.E::: (l.5}*{5.7)*3.l +3.l 

NAE = 29.6, que fija el punto AE• con coordenadas (0.9, 29.6) 

Trazando una. recta a partir de AE' pasando por el punto F 

intersecta la vertical XRnp=O.l en el punto AR• cuya ordenada es: 

Procediendo en la forma descrita para este m~todo de contacto, 

sobre la figura 5.25, resulta: 
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e) Contacto cof;'f'i.!!!!Q. 

Problema s.- 2000 lb/hr de una soluci6n acuosa de Acido ac~tico 
(C) al 30% en peso se ponen en contacto con eter isopropílico (B) p~ 
ra obtener un producto refinado con concentración X=0.02. Calcular­
e! número de unidades de transferencia si se uti11zan 5000 lb/hr de­
solvente, la operaci6n se lleva a cabo a 20ºC. 

Datos de equilibrio a 20°C . ~· capa 
1 

capa 
Refinado acuosa Extracto et e rea 

t i \ i i 
e ter Acido eter 1 

Acético Agua IsopropHico Acético Agua · Isopropílico . 

0.69 98.1 1. 2 O .1 B 0.5 99.3 

1.41 

2.89 

6.42 

13.3 

25.S 

36.7 

44.3 

46.4 

91. l 1.5 0.37 0.7 98.9 

95.5 1.6 0.79 o.a 98.4 

91. 7 1.9 1.93 1.0 97.1 

84.4 2.3 4.82 1.9 93.3 

71.1 3.4 11.4 3.9 84.7 

58.9 4.4 21.6 6.9 71.5 

45.1 10.6 31.1 Hl.8 SB.1 

37.1 16.S 36.2 1s.1 48.7 

De donde se obtienen los datos para trazar la curva de equili -
brío, en fracción peso de ácido ac~tico en el refinado y en el extrae 
to: 

X .0069 .0141 .C289 .0642 .133 .255 .367 

y* .0018 .0037 .0019 .0193 .0482 .114 .216 
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Para trazar la curva de operación se procede de la siguiente ma-
nera: 

Los datos de equilibrio se grafican en coordenadas triangulares­
sobre la figura 5.26: 

Sobre el lado AC se fijan los puntos F=0.3 y Rf=0.02. 

Se traza la recta FB. 

El punto M de mezcla se calcula mediante la ec. 2. 71.6 

Se ·traza la recta ~M y su intersecci6n con la curva binodal en 
la zona del extracto fija el punto E, , al que corresponde Y¡ =O. 1 • 

Trazando la recta Ff.e, su intersecci6n con la recta R'B fija el 
punto P. 

Los valores para la curva de operaci6n se obtienen trazando rec­
tas al azar que pasen por P y que corten a la curva binodal, siendo lo~ 
valores extremos: 

De esta forma se tabulan los siguientes datos: 

X o 0.01 0.02 
1 

0.04 0.06 o.os o. 1 

y 0.02 o.oss 0.09 0.15 0.205 0.25 0.3 
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Figura 5.26 

Ahora se obtienen los valores de x y x* de la figura 5.27 en donde 
se representan las curvas de equilibrio y de operación. 

} 
• ·!: .... 
'! 

11" 

•• 

.O\ 

(,.H .. le 
et~· ui..;,. 

Figura 5.27 

X o .. ~ ¡e 

r ..... c··~ t«-s• 
llc1"- ...... 1·. ·-



Para integrar gráficamente la ecuación 4.82 s~ obtienen lo~ 
siguientes datos: 

X x* 1 
x:xir 

0.3 0.23 14.3 

0.25 0.192 17.25 --
0.2 o .154 20.75 

o .15 o .114 27.8 

0.10 0.075 40.0 

0.05 0.03 so.o 
0.02 o.o so.o ' i 

El ái-ea bajo la curva se calcula por la regla de Siirp9on: 

A:a9,43 
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Como se utilizan fracciones peso la ec. 4.82 se modifica de la 
siguiente f~nna: 

NtoR·~: x~~;¡ + 1 ln 1-x2 + 1 ln 
2 1-x1 i" 

Siendo r~ relación de pesos moleculares de solvente a soluta en 
el refinado. 



1:n este caso: 

r=18=0.3 
60 

NtOR0 9.43+lln 1-0.02+1ln (.02(.3-1)±1.l 
z 1-0.3 2 (.3(.3-1)+1y-

NtoR=9.43+0.168+0.11 
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SOLUCION ANALITICA. 

5.1. Absorci6n de gases. 

Problema 1 : Se desea estimar el diámetro, la altura de la uni-

dad de transferencia y el número de unidades de transferen~ia pa­

ra una torre empacada con anillos raschiq de cerámica de 2" que 

operará bajo las siouientes condiciones: 

Fase liqera: Fluido --- Nitr6qeno mas vapor de disulfuro 1e carlxmo 

Temperatura --- 24°C (75°F) 

Presi6n --- Atmosférica, 768 mm Hg abs 

Flujo --- 0.4 m3/sec (50 853.2 ft3/hr) 

300 

Presi6n parcial de cs
2 

en la alimentaci6n - SO':m Hn i!lbs 

% de cs2 en la corriente de salida --- 0.5% 

AP a trav~s del empaque --- 0.4" col. de aqua/ max. 
gt de empaque 

Fase pesada: Fluido --- Aceite de absorci6n 

Peso molecular 180 

Viscosidad --- 2.0 Cp 

sp. gr. --- o.si a 24ºC 

Gomposici6n de la corriente de entrada --- O.O 

Tensi6n superficial --- 30 dinas/cm 

Relación l!quido - ~as e l.5 (L/G) rn!nirr.o 

Presi6n de va~or del cs2 a 24°C e 346 mm Hq abs 

Consideraciones: Operaci6n isot~rmica 

Lus soluciones de aceite y CS? $iquen ln ley de ... 
Raoult. 

Soluci6n: 
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Condici6n de la fase liq·era que entra al equipo: 

Ycs2 = Pcs2 /Ptotal = 0.0658 lbMol de cs2/lbMol totales 

= 1 - Yes 
2 

M.W. promedio e 31.157 

• = 0.0798 _!E_ 
Jg ft3 

= 0.9342 lbMol de N2/lbMol totales 

= 0.0704 lbMol de cs2/lbMol de N2 

GM = 130.25 lbMol/hr de mezcla gaseosa 

G'M = GN2 = 121.7 lbMol/hr de Nitrógeno 

Condiciones de la fase ligera que sale del equipo: 

Yes = 0.005 lbMol cs2/lbMol totales 
2 

YN = 0.995 lbMol N2/lbMol totales 
2 

G = 122.3115 lbMol/hr de mezcla ga&eosa 
M 

M.W. promedio = 28.24 

.f g = o. 07236 lb/ft
3 

Linea de equilibrio: 

Yes 
2 

Pºcs 
2 =----

ptot. 
Yes 

2 
== o.4553 xcs 

2 



xcs o.o 0.02 , 
xcs o.o Q.0204 , 

1 + Xa; 
2 

0.04 0.08 

Ya; Xcs 
2 = 0.4553 2 

l+YCS l+"cs 
2 2 

0.12 0.16 

o.0417 0.087 0.1363 0.19 

Ycs
2 

o.o 0.0091 0.0182 0.0364 0.0546 0.0729 

Yes o.o 0.00919 0.0186 0.038 o.osa 0.0786 
2 

Línea de operación: 

0.5805 Ver Fig. 5.28 

de donde: 

LtM"" 70.64 lbMol/hr de aceite de absorción 

Y las condiciones de la corriente de sal.ida ile la fase 

pesada son: 

Xcs = 0.1126 lbMol de cs2/lbMol de aceite de absorción 
2 

xcs = 0.1012 lbMol de cs2/lbMol de mezcla liquida 
2 

M.W. promedio "" 169.5 

LM = 78.59 lbMol/hr de mezcla liquida 

a). Estimación del di~metro de la Torre: 

a.1. Utilizando la figura 3.2 

WI. :::: L?1 X MW prom. <:: 13321 lb/hr de ffiE:!ZCld Hqu.idu 

WG ~ GM x MW prom. ~ 4058.1 lb/h~ ª' mezcla gaseosu 
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Los flujos anteriores corresponden a la parte inferior 

del equipo (punto de entrada y salida de la fa.ce libe­

ra y pesada, respectivamente). 

j gprom. = 0.0798 lb/ft3 

fLprom. f L aceite = 50.46 lb/ft3 24.ºC 

f L cs2 = 78.68 lb/ft3 20°C 

f L = 51.3 lb/ft3 
prom. 

1/2 
e&><~> 
G f L 

Y, 
G2F y .ll 0.2 

p r-r, 

= 
f H

2
o 

¡L 
a -e = 4.17 X 

por lo tanto; 

y 1/2 
c-2. > "" f L 

0.1294 

= 0.0355 para; AP o 0.4'* W.C/ft de ~ 

= 0.119 para el punto de inundacifn 

"" 

2a ft21n3 

{0.74) 3 

1.214 

= 69.097 

io8 llJm - f t/lbf hr2 
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G = 998.4 lb/hr ft2 para&!:::: 0.4" W.C/ft de empaque 

Gi = 1B27.93 lb/hr ft2 para el punto de inundaci6n 

Cono so puede ver, el punto de operación ne encuentra 

apro:dmadamente al 54.6% del punto do inundnci6n: 

S "' Í'tc;/G ::::: 4. 064 ft
2 

D = 'S/0.785) 1/ 2 = 2.275 ft = 0.7 r.1 
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a.2. Utilizando las ecuaciones: 3.2.a, 3.2.b, 3.2.c y 3.3 

Sustituyendo valores en la ec. 3.4 y 3.5, se tiene: 

A ::: Ln ( j g/ f L) - 9.291 ::: -15.757 

B = 78.164 + 9.507 Ln [<L/51.3) 2 (l.201 X 10-7}] 

L :::: WL/S 

G operaci6n ~ G inundación x 0.546 

S :::: WG/G operación ---------------------- f.5.6) 

Las ecuaciom.!s anteriores ne re::melven por prueba 

error suponiendo un valor para el ~rea de flujo en 

la Torre y cbecando contra el área obtenida por la 

ecuación 5.6 

s L B X 
m 

Gi 
(2) 1 &Jp s 

ft2 Th/hrft2 lb lb ft2 

hrft2 hrft2 

1.0 13321 32.38 2.43 1173.55 640.71 6.34 -3.0 4440.4 11.49 o.n 2063.5 1126.7 3.6 
3.45 3961.2 8.83 G.56 2157.77 1118.11 3.44 

(l) de la úCU<'.lCiÓn 3.3 
(2) de la ecu.::ic.ién 3.2.a 

') 'J s - 3.45 ft~ :::: ü.785 o:n ~ 

D ~ 2.096 ft :::: D.64 o. 

Eesun:.en : Tubla 5.1 



h}. Es~imaci6n de la altura de la unidad de transferencia. Se 

determinará la altura de la unidad de transferencia, tanto 

para la fase pesada como para la fase ligera, utilizando 

las diferentes correlaciones presentadas en el capítulo 3. 

b.l. rase pesada: 

b.1.1. A partir de la ec. 3.9 y para anillos raschiq 

de 2" <le diGrr.etro: 

lb Le:· 3276.2 
hr ft 2 

)>' 1 L == O .484 lb/br ft 

L lb 111-bl - = 19.99 -- • k ::o 163.9 -----
k ft2 , -"Ll 3 Jlibl 

L3 hr ft ~-~-) 

ft3 

':l HL"' 
L = o. 3961 ft. 

ó kxa - kLa n C 
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Cao:::o = f L -- S0.463 1b/ft
3 

= 0.28035 lh!>!o!ift
3 

Cfondo ~ f L ~ 51.3 lb/ft3 -. 0.302 lbMol/ft3 

e ::. o. 29! 5 lh~·l:ftl/ft 3 
·pro:::iedio 

lli!{:>l - ~ 

hr ft2 (frucc.Noll.} 

b.1.2. A partir de l~ ce. 3.10 : 
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considerando un valor aproximado de z o para po­

der visualizar en forma rápida la variaci6n de 

HL al modificar la geometría del sistema (~)o 

el flujo de gas en una Torre existente. 

b.l.3. A partir de la ec. 3.11 : 

ds :::: 0.238 ft, de la tabla 3.5 

28 ft2/ft3 

kL = 6.1628 lbMol/hr ft 2 (lbMol/ft 3) 

ft 2 
---== 
ft3 

lb Mol 
hr ft3 (fracc. Mol) 

b.2. Para la fase ligera: 

b.2.1. A partir de la ec. 3.14 

G = 998.4 lb/hr ft2 

Hg = 0.5943 ft 

b.2.2. A partir de la ec. 3.15 : 

Las consideraciones hechas para la ec. 3.10 

también aplican para esta ecuaci6n. 

b.2.3. A partir de la ec. 3.18 ; 

u.• . 
/ G" 
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DOMO FONDO 

,.N2 24°C 0.0178 Cp 0.0178 Cp 

jJ-cs2 24°C 0.0098 Cp 0.0098 Cp 

Yes o.oos 0.06578 
2 

YN 0.995 0.93421 
2 

}J-G:::ezcla 0.01773 Cp Q.01696 Cp 

prom. 0.01734 Cp ;;: 0.042 lb !"' cflezcla 
hr ft 

Re = 10029.85 

J0 = 0.02448 

~g promedio ::: 0.0790 + 0.07236/2 = 0.07608 lb/ft3 

~G = 0.4429 ft 2/hr 

31.157 lb/lbMol + 28.23 lb/lbMol 

2 

kGPgf =: 0.7106 

kGPBM ::::; ky 
PBM 

!\ 

kGPgf k :p gf "' 
ky yi :::: 0.7108 - . y 

pt 

:::: 29.69 

I,bMol 

hr 
") 

ft-

donde yi ::: fracci6n r::ol d(!l inerte (nitrógeno) 

en la intcrfane. 

b •. 2.4. A partir de la ec. 3.19 

Gt1li2ando la tabla 3.S 



.0'sw = 0 • 00104 ~ 0.005907 
(ds) l. 21 

f2fow = Jlf tw - fiÍsw = o. 03179 
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0.897LO.S?jlLO.lJ ,u 0.925-0.262 log L 

Para JL<12cp : H = .f Lo.84(0.1133Lo.43 -1) 173> 

H ::: 0.95495 

pf
0 

= ,0'
0

¡.m = o. 03035 

¡Jt = 
~ :;: 

E:º = 

6.85 (10-S))lL0.02 rf 0.99 

dsl.21 JL0.37 

fÍo + flÍs :::: 0.03291 

0.74 

E: - plt::: 0.70709 

. 

= 0.00256 

; a D = 0.03423 

G' + G' G' = domo fondo :::: 31 _072 lbMol 
promedio 2 hr ft2 

0.9181 
p 

::: k _..filL 
y p 

t 

0.9181 x latfil = 0.9181 _ ~~Mol x atn 
hr ft Cfrm:c. M:>l) 

b.2.5. A partir de la ec. 3.20 : 

3 r: = O. 7302 atn - ft /lb?-:ol ºA 
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k ; 0.4516 lbMol 
G hr ft 2 atm 

kc: .. a = 12. 6448 lL!·lol 
hr ft 2 atm 

ky = kG pt = kG X latm 

ky ::: 0.4516 lbMol 

hr ft 2 (fracc. Mol) 

Resumen. 

Para la fase pesada: 

TABLA 5.2 

Ecuación Ec. 3. 9 Ec. 3.11 

HL , ft 0.3961 0.3B53(l) 

kLa ' 
lbMol 

163.9 172.558 . hr ft3 (lbMol/ftl) 

kxa ' 
lbMol 47.77 50.3 

hr ft~ (fracc.Mol) 

kL 
lbMol 5.854 6.163 I 

ft~ (lbMol/ft3) hr 

kx 
lbMol 

l. 706 1.797 , 
ft.2 hr (fracc.Mol) 

(1) La altura de la unidad de Transferencia se obtuvo 
utili2ando la ec. 2.10.n 

HL ::I ---~----

LM promedio == LM cílomci + LM f ondo/2 

k ~ 50.3 . ··a ,,, 

::: 74. 615 ll.:M:2l 
hr 



(1-x} MLdomo = 0.9994 

(1-x) MLfondo = 0.8943 

(1-x) ML = 0.94685, la composici6n de cs
2 

en la 

interfase se obtuvo de la 
Tabla 5.4 

Para la fase ligera: 
TABLA 5. 3 

Ecuaci6n 3.14 3.18 3.19 3.20 

Her , ft 0.5943 l.5697(l) l.2oa3Cl) 2.533 (l) 

ky yi N2 ' 
ll:l-bl 

1.7108 
hr fe:? 

k P ll:M:>l atm 
y Ef'Í , hr ft~ (fracc. z.bl) 

0.9181 

ll:ü:>l 
0.4516 kc; ' hr ft2 atm 

~o.. ll:M:>l 
' hr ft3 atm 

12.645 

ky 1 i 
llibl o. 729(2) 0.941<2> 0.4516 

hrft (frac::. M:ü) 

ky Q. ll::M:>l 120.412 26.516 12.645 
' hr ft3 (fracc. M?l) 

• ' 

(1) El valor de la altura de la unidad de Transferencia se obtuvo 
utilizando la ec. 2.9.a 
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GM 
H ==-----

g S (1-y) ML 
Gn promedio :::::: 126.28 lbMol/hr de r::ezcl¿¡¡ 

kya = al correspondiente en la tabla 

s :::: 4.065 ft 2 



(1-y)ML = 0.942 , la CCU[X>sici6n de cs2 en 

la interfase se obtuvo de 

la Tabla 5.4 

(2) Valor obtenido de la Tabla 5.4.. Para determinar el valor 

de ky a partir de las ecuaciones 3.18 y 3.19 se supondrá 

un valor para ky y se determinarán las condiciones en la 

interfase utilizando las ecuaciones 5.7 a 5.10 con las 

cuales se chocará el valor de ky supuesto. Ver Tabla 5.4 

Para el domo: 

Linea de equilibrio: y e 0.4553 X ------------ ~.7} 

Linea de uni6n: 
Ydomo - Y -----= 
xdomo - x 

Y = -kx/ky X + O. 005 --- (5.8) 

Para el fondo: 

Linea de equilibrio: y = o.4553 x ------------ m.m 

L!nea de U.'li6n: 

Resolvi0n.do las 

ae obtienen Ion 

las con1!.ciones 

Yfondo - Y 

xfondo - x 

y 

OCUUCÜ')nes 5.7 

valores <ll' xi 

do J. d01rn. ílo 

ciones 5.9 y S.10 se obtiene 

o -k /k 
X y 

~ _kx X+~ (0.1012}+ 
ky ky 

o. 06578 ----------- (5.10) 

'l 5.8 en forna sir:iult~nea, 

e )¡.' , en l.'.l interfase, p.:lrn ... 
la w:.i..srr:u fOt'dll, ÜQ lno ec:un-

312 
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del fondo. Estos valores se indicun en la Tabla 5.4 

piCS2 = yiCS2Pt = yics2 (l atm} ::: yiCS2 ---------- (5.11) 

p1N2 = l atm - pics2 = l - yics2 ----------------- (5.12) 

pN2 (en la masa del gas) - p1N2 (en la inter.) 
PBM = (5.13) 

pN2 
Ln 

P1N2 
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TABLA 5.4 

D::m:l 

*k kx 
kx yiCS2 yiN2 P1CS2 J;iiN2 l::N2 PBr-1 

y -k xics2 x.aceitc atm atrn atm atm y J. 

0.4516 1.7512 -3.878 0.000525 0.99947 0.000525 0.9994'? 0.995 0.99723 
0.001153 0.9988 

0.7285 l. 7512 -2.404 0.0007961 0.999203 0.0007961 0.999203 0.995 0.9971 O.UUl./4!;1 0.9!;1tf¿!) 

0.947 1.7512 -1.85 0.000988 0.999012 0.000988 0.999012 0.995 0.997 
o.uu¿J.t>~ O.!:ll;l7B3 

FooOO 

*k kx 
kx Yl:S2 Y1N2 PfS2 piN2 Ft~2 PPl-1. 

y -k 
xics2 x1aceite atm atrn atm atm y 

0.4516 1.7512 -3.878 0.04814 0.9518 0.04814 0.9518 0.93421 0.94297 O. lCb7 0.89425 

0.7285 1.7512 -2.404 0.04921 0.9507 0.04921 0.9507 0.93421 0.94243. O.lU90B O.t1!;1l9 

0~947 1.7512 -1.85 0.04996 0.95 O.Oi1995 0.95 0.93421 0.942 0.109/-;JJ. O.tl!;IU:t 

k)C 
::·:m2pra!1. P a..Pl:Cl!l· 

*k kx cmtro el y -k i;mtro el 
Ó:Jro y k 

'J dct:o y el fcroo y~ i.~2 ky \.x PB."1 ky 
el fondo 

o.4516 1.7512 -3.878 0.975635 0.97111 0.7108 0.7285 0.9181 0.9463 
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TABLA 5.5 

Ecuaci6n 3.3 Fiq.3.2 3.19 3.11 3.14 3.18 

ftÍtorre, ft 2.096 2.275 

11¡, I ft 0.3961 0.3853 

H g , ft o.5943 1.5697 
-

Hog, ft 0.8965 (1) 1.8719 (l) 

Nog 

1 Ecuaci6n 3.19 3,20 3.21.e 3.22 3.23 

<j torre, ft 

11¡,, ft 

Hg, ft 1.2083 2.533 

Hog, ft 
l.Sl{l) 2.8351(!) 

Nog 5.7 5.805 4.8 

G 
(1) H Ir + ...... rn 'f.t 

. og = •q '-' L~ ~ 
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C) Estimación del número de unidades de Transferencia: 

C.1). A partir de la ec. 3.21.e: 

y1 = 0.0658 lbMol cs2/lbMol totales 

y2 = 0.005 lbMol cs2/lbMol totales 

domo para x 2 :::: O , y~ :::: o (y-y*) :::: o.oos 

fondo: para x1 t:: 0.1012 , Y! = 0.45526 (y-y*) :::: 0.0197 

c.2). 

c.3). 

Y. (y-y*) = 0.01072 M 

A partir de la ec. J.22 : 

X = O 2 

m = 0.4553 

Lm promedio 
A :::: ~---------------

G m promedio Cm) 

N0 g = 5.8056 

A partir de la ec. 3.23 : 

1.2978 

0.7883 

4.788 

Resumen: 

TABLA 5.6 

Ecuu.ci6n ,,. 
·•oq 

3.21.e 5.7 

3.22 5.8056 
3.23 4.788 



Problema 2 : Se desea separar el 36% du propano conteni-

do en una mezclu propano - aire de cc,rapasic1ón 22% en volu-

men de propano. El propano se absorbe en un hidrocarburo 

no volátil de peso molecular 250, empleando una torre de 

absorci6n rellena de aníllos RASCt!IG de 1 1/2". La veloci 

dad másica de la corriente qaseosa que entra por el fondo 

de la torre es G ~ 8175 lb/hr ft 2 y la del liquido que en­

tra por el domo, L = 15329 lb/hr ft2 • Determinar el nú-

mero de unidades de transferencia. 

Datos de equilibrio: 

X 0.05 0.10 0.2 0.3 0.4 

y 0.004 0.009 0.03 ().062 0.128 

condiciones del gas a la entrada del equipo: 

o. 22 lbMol c3/lb!·lol totaleG 

::: 0.282 lbMol c3/lbMol aire 

!~~ promedio ::: 32.3 lb/lbMol 

G1 = 8175 lb/hr ft2 de mezcla gaseosa 

G' 1 
:::: 

") 

253,l lbMol/hr ft~ ae mezcla gaseosa 

197.42 lbMol/hr ft 2 do aire 

Condiciones del gas a la salida del equipo: 

Y¿ - ü.01115 lb!·!Ol C' 3 flh!·!O! totnlon 

y2 = o. 01128 lb!·!':)l C3 /lb!·!::'.)l nin: 

?-1~-; proneilic~ -- 29.17 lb/l.l:!-:;:,;1 

o.s 
0.2 

.317 



G'M2 -:: 197.42 lbMol/hr ft2 de aire 

G' 2 199.646 lbMol/hr ft 2 de mezclu qaseosa 

G2 = 2 5823.7 lb/hr ft de mezcla gaseosa 

condiciones del líquido a la entrada: 

x2 = o.o lbMol c3/lbMol totales 

X2 :::; o.o lbMol c3/lbMol hidrocarburo 

MW = 250 lb/lbMol 

L2 ::: 15329 lb/hr ft2 

LI 
2 

o L'M2 = 61. 32 lbMol/hr ft2 

Condiciones del l!quido a la salida del equipo: 

:::; 

= 

0.4656 lbMol c3/lbMol totales 

0.8715 lbMol c3/lbMol hidrocarburo 

MW promedio ~ 154.086 lb/lbMol 

L'Ml 

L' l 

= 61.32 lbMol/hr ft2 de hidrocarburo 

114.76 lbMol/hr ft2 de mezcla líquida 

17682.9 lb/hr ft 2 de mezcla líquida 

a). A partir de la ec. 3.21.e: 

Los valores de y* se obtienen de la ooluci6n grá­

fica de este ejemplo, así: 

0.176 = 0.239 

o.o a.n 
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El uso de la ec. 3.21.e implica conocer loG valores de y* , 

estos se obtienen fácilmente al utilizar una representacirSn 

gráfica de la linea de operación y equilibrio sobre coorde-

nadas x e y. Por consiguiente, cuando las líneas de opera­

ci6n y equilibrio no son rectas (como en este caso) es m~s 

conveniente utilizar el método gráfico. 

b). A partir de la ec. 3.22 

El uso de esta ecuación supone que las pendientes de la 11-

nea de operación (LM/GM) y la línea de equilibrio Cm), son 

constantes. En este caso, se considerará una pendiente pro­

medio, para ambas l!neas, entre el domo y el fondo. 

entre X ;:: o.os y X = 0.1 m = O.l 

entre X = 0.4 y X ;:: 0.5 m = 0.72 

m promedio :::: o.4! 

L' 0.3803 <--c;r-> promedio = 

Nog ::: 5.97 

e}. A partir de la ec. 3.23 : 

= 5.65 

Resumen: 

TAELA 5.7 

Ecu;ici6n Ni.)~ 

3.21.e 8 .. 72 

3 o;¡-;¡ 
-~~ 5.97 

3.23 5.65 
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5.2. OPERACIONES DE UUMIDIFICACION. 

Problema 1 ; Se desea enfriar y deshumidificar aire por 

contacto en contracorriente con aqua en una torre empacada. 

La torre se ha de diseñar para las siguientes condiciones. 

Aire Temperatura de bulbo seco a la entrada: 82.4ºF 

Temperatura de bulbo hGmedo a la entrada: 77ºF 

Flujo: 1499.11 lb/hr de aire seco 

Agua.: Temperatura de entrada: SOºF 

Temperatura de salida: 64.4°F 

Estimar el namero de unidades de transferencia, cuando so 

utilicen 1102.3 lb/hr de agua. Se considerar~ que la resi~ 

tencia a la transferencia de calor en la fase líquida es 

despreciable. 

W&.2 ~ 11oi.3 lb/hr 
l,..2 .. L'Mz.. ''·lA ~t .... 
1i't. =- 50"'F 
lft.-t "'324 BTIJ /1.brnol 

' GM = St!l l6not/hr O·S· 

Td~t ~ S?.4"F 
T ... b1 :: 11.0 "f" . -
tt;.1 t:: !TJCl em/ti:"'.J a.!J, ~ 
Y 1 • "" o.01E&? lblltn,Íf.~!t-=-=-1 i_ 
y, ,, o.o~~q:, ~b~cil 1~2:!' 

l \_,,...e\ G-!.. 

1 

GH::. S\•7 l\)mo\/hr 

W!I?. "' WJ~. ti lb/ hr de o.s. 
H~~ ::. ~4>?-~'I Em..1/Lbm-.! o.:; • 

li.1 e. (..4,¡1°r 
Hu " ~p,:,.;;i e.1~/t\ ,,..e\ 
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Utilizando la ecuación de diseño junto con las ecuacionGs 

de las líneas de equ¡librio, operación y uni6n se tiene: 

= ec. de diseoo --- (5.14) 
H' - H' G Gi 

HG2 - Héa 

TL2 - TLl G' M 

ª<h = -102.06375 + 2.63074 Ti+ 

0.13443 Ti2 

HGi = 2295 - 63.85 Ti + 
0.598 T-2 

l. 

ce. de la linea 
de operaci6n --- cs .. 1s> 

ec. de la línea 
de mú.6n ------ (5.16) 

ec. de la línea 
de equilihrlo 
para 32ºF TL 
60°F --------- (5.17) 

ec. de la línea 
de equilibrio 
para 60ºF TL 
UOºI? -~=e1e:oc::o-c:::i-_._ (5.19) 

Debido a que se tienen dos ecuaciones para la l!nea de equi­

librio, el problema se dividir~ en dos partes, cada una uti­

lizando la correspondiente ecuaci6n de equilibrio. 

Se considerará que la cantidad de aqu11 que se :.:epn.ra de la 

fnse ligera no as com:iicrn1:nbla y, por lo tanto, SQ usará el 

valor de L;12 (61.24 lh~·!ol/hrl pu.ra L?'.!at.r en la. ecuaciwn de lu 

linea de opcraci6n y, sustituyondo valores en esta ecuación, 



se tiene que: 

HG2 ::: 662.97 BTU/lbMol 

y 1 HG2 - Hª .Gl 
= 

LMa\t 

TL2 - TLl 

lª parte: 

Condiciones de la 
fase pesada: 

G' M 

CL 

a.s. 

:;: 21. 3214 

Condiciones de la 
fase ligera: 

HG1 :::t 876.184 BTU/lbMol 

H(;2 =o 662.97 BTU/lbMol 

* Valor obten.ido al mmtituir valores en la e.e. de la l!nea 
de ope.racl.6n. 
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a.s .• 

a. s .• 

Puesto que se tienen tres inc6gnitas, HGi , H(; y TL~T1 , se 

utilizarán las ecs. 5.14, S.15 y 5.16 

Sustituyendo valores y rearreglando la ec. 5.15, se trans-

forma en: 

H' = G 21.3215 TL - 403.1042 

H' G :::: 21.3215 Ti - 403.104.2 

6 

------------------ (5.19) 

T = i 
18.906, do donde: 

'l' . 1 - 60°F 
l. 

662.97 Ti = 50°r' 2 
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A partir d~ las ecuaciones S.ló y 5.18, se tiene: 

(5.20) 

Diferenciando la ecuaci6n 5.19 : 

dHG = 21.3215 dT1 ----------------------------- cs.2u 

Sustituyendo las ecuaciones 5.20 y s.21 en la ecuaci6n 5.14, 

se tiene: 

J 
EiGi:::: 662.97 JT.2 = SOºF 

dH(; l. 21.3215 dTi 

HG - ~ ::: -301.0405 + 18.6907T. - 0.1344 T.2 

HG1 = 876.184 Til = 60ºF 
1 

i 

Ia soluci6n de las ecuaciones anteriores es: 

f.+ dx :::: l In 2cx + b -Jb2 - 4~ a b2 > 4ac 
bx + cx2 -.j b2 - ~ ¡2 ,par 

4ac 2cic + b +.b - 4ac 

6 

fa+ 
dx 2 tan 2cx + b para h2<4ac ::: 

-{4ac -
,... are 

bx + cx2 b2 '#J 4ac - b 2 

dx = 2 

bx + cx2 2c:·: + b 

6 

Resolviendo con b2 > 4ac so obtiene: 

0.669 
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2ª parte: 

Condiciones de la fase pesada: 

= 64 .• 4°F 

= 

Condiciones de la fase ligera: 

= 970 BTU/lbMol a.s. 

876.184 BTU/lbMol a.s. 

De nuevo, como se tienen tres incógnitas HGi , HG Y TL = T1 

se utilizarán tres ecuaciones: 5.14, 5.15 y 5.18, y por un 

procedimiento similar al seguido en la primera parte, se 

tiene que: 

a• e 
G 21.3215 Ti - 403.1042 ----------------- (5.22) 

0.0469 HG + 18.906 de donde: 

para: = 970 

= 876.184 = 60.0ºF 

A partir de las ecuaciones 5.18 y 5.22, se tiene: 

H' - H 1 

G Gl = 2 -2698.1027 + 85.1715 Ti - 0.598 Ti (S.23) 

y diferenciando la ec. s.22 

dH' = G 21. 3215 d'l'i ---------------------------- (H.1) 

Sustituyendo l~n ecuacionen: 5.23 y 5.24 on la ce. 5.14 , 

se obtiene>: 
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J 
H(;2 == 876.184 JT. 2 = 60 

dH(; i 21. 3215 c?.ri 
""'U.,...1 ---=H.!..,_' - = 2 

H(;i. = 970 G -~1 Ti l = 64.4 -2698.1027 + 85.1715 Ti-0.598 Ti 

Resolviendo con b2 > 4ac se obtiene: 

NCJ = 0.331 

Y el número de unidades de transferencia para est_e problema es: 

Ng = LO 

Problema 2 Una torre empacada con rejillas de madera se 

utilizará para la deshumidif icación de aire, utilizando agua 

que entra a 82ºF y sale a 100°F. El aire entra a 125ºF de 

temperatura de bulbo seco y a lllºF de bulbo hGmedo. 

En una torre similar se obtuvieron los siguientes datos para 

kyn = 4.1 lbMol/(reL Mol) ft3 hr y hxa 0 l 127.5 B'l'U/hr ft3 ºF. 

El gasto de aire seco es de 521 lb/hr ft2 y la cantidad de 

agua a utilizar será de 900 lb/hr ft 2 • 

Determinar el n\Íl::lero de unidades de transferencia. 
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Utilizando la ecuación de diseño junto con las ecuaciones 

de las líneas de equilibrio, oparaci6n y unión s~ tiene: 

"" 1H(;2 -=..--d_H..,,,,6,.... 
H 1 

- H 1 
G Gi 

HGl 

HG2 - HGl 

TL2 - 'l'Ll 

H(; - HGi 

TL - Ti 

(~.14) 

-------------------- (5.15) 

------------------------ ~-1~ 

2295 - 63.BS Ti+ 0.598 Ti 2 
---------- (5.17) 

Asumiendo que el flujo del agua a trav~s del equipo es cons­

tante e igual a 900 lb/hr ft2 = 50 lbMol/hr ft2 y sustitu­

yendo valores en la ecuaci6n s.15 se obtiene: 

;::: 1690.7 BTU/lbMol a.o. 

La siguiente forma de las ecuaciones 5.15 y 5.16 se obtienen 

al sustituir datos y rearreglando: 

H(; + 2407.4 
(5.25) 

so 

------------------- (5 .26) 

sustituyendo la ec. 5.25 en S.26 

H'. e 13240. 7 + 6.5 n:_, - 275 T
1
. ------------ (5.27) 

Gl. " 



Igualando las ecuaciones 5.17 y 5.27 : 

HG' = -1683.954 + 32.4846 T. + 0.092 T.2 
l. l. 

Restando la ecuación 5.17 de la 5.2B : 

Diferenciando la ecuaci6n 5.28 : 

Sustituyendo las ecuaciones 5.29 y 5.30 en la ecuación 5.14 

J
l\;2 = 1690. 7 

N = g 

H' = 2592.tí Gl 

(32.41M6 + 0.184 Ti) dTt 

-3978.954 + 96.3346 Ti - 0.506 T1
2 

A partir de la ecuación 5.28 se tiene que para: 

2592.6 ::::: 102.l16ºF 

"b2 :::: 1690. 7 83.93 .. F 

Entonces la ecuación 5.31 se transforma en: 

dri 
+ 

-122.4B73 + 2.9656 Ti - 0.0156 T1
2 

{
Ti 2 :::: 83.93 Ti dTi 

-21624.75 + 523.5577 T
1 

- 2.15 T1
2 

JTi l = 102.116 
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6 :::: f ec. (1) + j ec. (2) 

f 2 La soluci6n para la ec. (1} cuando b } 4ae tver eJernplo 

Nº l) es: l. !J284 

Y, la soluci6n para la J ec. (2) cuando b 2 ) 4ac (ver f:'jer.l­

plo Nº 1) es: 0.528 

= l.0284 + 0.528 = f 1.55641 
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5.3. DESTILACION. 

Problema 1 : Se desea separar una mezcla agua-ácido acGtico, 

xF = Q.25 y la fracci6n de vapor en la alimentación es 0.5 

el destilado tendrá una composición do 0.92 y los fondos 

a) Calcula;¡; el número de etapaz teóricas utilizando una re-

laci6n de reflujo ~ = 7.241 

a) Utilizando el m~todo de la secci6n 3.3.3. 

L!nea de operación de la zona de rectificaci6n, ec. 2.55 

= + 
Ro+l 

Línea de operaci6n de la zona de agotamiento, ecuaci6n 2.56.a 

= 
'L - w M 

Linea de alirnentaci6n, ecuación 2.58 

y :::: 
1-f XF 

- ~~- X + ~ 
f F 

w 

L!nea de equilibrio, ccuaci6n 2.28.b : 

y = X 

X ( -1) + l 

La volatilidad relativa en el dono es 

fonuci e(") e 1. 7!359, de donde ol valor pro;;:cdio c1co::.Gtrico ::mrtl.: 
;. 



= l. 7563 

A partir de un balance total para 1 lb mol/hr de alimentación 

F 1.0 lb mol/hr 

W = 0.7536 lb mol/hr 

D = 0.2463 lb mol/hr 

= LM + D , entonces: 

= 2.0289 lb mol/hr 

1. 7825 lb mol/hr 

Por lo tanto, para la secci6n de agotamiento: 

LM = LM + (1-f) = 2.2825 lb mol/hr 

G - f ::::; 
M 

1.5289 lb mol/hr 

Sustituyendo valores en las ecuaciones anteriores se obtiene; 

Línea de operaci6n, sección de enrique~imiento: 

0.8786 xn + 0.1116 

L!nea de operación, secci6n de agotamiento: 

y !!l+l 1.4929 X - 0.0153 m 

Línea de alimentación: 

y = -x + o.s 
Línea de equilibrio: 

1.7563 - 0.7~63 y 
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1 

El punto de intersecci6n de las líneas de operaci6n con 

la línea de alimentaci6n: X = 0.2067 y = 0.2932 

Por lo que el plato de alimentaci6n será aquel donde se 

cumpla lo siguiente: 

6 

XF-l > O. 2067 ) "F 

Resolviendo plato a plato como se describió para este m~todo 

se obtiene la siguiente tabla: 

Plato Yn "n Yn+l 
De IX'!. de r>rn1Hibrio De ec. Un. ooeraci6n 

1 0.92 0.8675 0.8738 

2 O.B73B 0.7977 0.8124 

3 0.8124 0.7115 0.7367 

4 o. 7367 0.6124 0.6514 

5 0.6514 o.s1ss 0.5645 

6 0.5645 0.4246 0.4847 

1 0.4847 0.3488 0.4180 

8 0.4180 0.2902 0.3666 

9 0.3666 0.2479 0.3294 

10 0.3294 0.2186 ú.3036 

331 

11 o.3036 0.1989 

12 0.2816 0.1825 

0.2816 
0.2571 

*Plato 
A1im::m 

de 
taci6n 

13 0.2571 

14 Cl.2304 

15 0.2021 

16 0.1729 

17 0.1435 

18 0.1147 
19 0.0873 
20 o. tl618 

:n 0.03€:7 

0.1646 0.2304 

0.1456 0.2021 

0.1260 0.1729 

0.1064 0.1435 

0.0871 0.1147 

0.0687 0.0873 

O.O~il.G 0.0618 

0.0361 íl.03B7 

0.0¿24 

se aulculo con ln línea de opcrnción 

(Hümll tcmdo n ""' 21 f 
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b) Resolviendo por el método de la secci6n 3.3.4. 

Consideraciones: 

l. Condensador total. 

2. Volatilidad relativa constante. 

3. Rehervidor total. 

4. Los calores sensibles y de mezclado no son considerables. 

5. Si bien ). de cada componente varía de plato a plato, la 

relación de ). 1 s se considera constante. 

De la Fig. 5.30 se tiene que: 

Domo: X = Y1 :::: 0.92 TO = 212.36ºF o 

Fondo: "Nm = X ::: Yw = 0.031 T :::: 241.52ºF w w 

Alimentaci6n: XF = 0.1981 YF:::: 0.3025 T :::: 
F 223.7°F' 

Temperatura AH 0 BTt1/lbMol AHAcBTU/lbMol q 
2 

TD = 212.36°F 17461.62 10530 gD = 0.60303 

TF = 223.7ºF 17330.976 10500 gF = 0.60585 

Tw = 241.52ºF 17121.269 10320 g = o •. 6021s w 

Como se puede observar, el valor de g no var1n a lo largo de 

la columna y el valor del calor de vaporización del compone!! 

te más volátil entre la alimentación y el domo var!a 0.7% y, 

entre el fondo y la alimentaci6n esta variación es del 1.22%. 

Como consecuencia de lo anterior, el valor de g a utili2ar 

ser~ do o. 60585 y lon valores de r¡. so puodcn estimu.r a par-

tir de la ecuación 3. 50 (en e:::.tc• r:.:rno, en. lugn:r do ~onaid0ra.r 

el valor de )..H2o corwtantc: a lL' 1arqo del equipo, se consi-
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derará la pequeña variación, en ambas secciones de la torre, 

utilizando el promedio aritmético. Por lo tanto, el valor 

de f{J se estimará u partir de la ecuaci6n 3.37.c y 3.38.c). 

Asumiendo un flujo base para la alimentación al equipo: 

F = 100 lbMol/hr 

D = 24.6344 lbMol/hr 

W = 75.3656 lbMol/hr 

composici6n del liquido que se alimenta: 
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Xp = 0.1981} 
~:::: 0.25 

Composici6n del vapor que se alimenta: yF "" 0.3025 

e:{ alimcmtaci6n = 1. 7563 

7.241 

Sustituyendo valores en la ecuación 3.49 se obtiene: 

s ::: 3.5169 

Para la sección de rectificaci6n: 

fZJ= (R + 1) 

a = 

b 

(o( -g) XD - JZ;OC, 
0 ( C( -1) + q - ~ 

.eí<oC-1) + q -ci< 

a "o 

:::: -2.6509 

:: 1.5087 

e ~~~~~~~~-~ - 0.11356 
~ (O!,, -:u + g - O( 



- (a+b) - -V (a+b) 2 - 4c 

2 
0.11002 

La composici6n final x es la intersecci6n de la línea de n 

operaci6n y la línea de alimentaci6n, las cuales se resuel-

ven simultáneamente: 
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= Ec. de la l!ne:l de operaci6n. 

y 0.5 - X Ec. de la línea de al:immtaci6n. 

Resolviendo: 0.2186 

Y el número de etapas en esta sección est6 dado por la ecuaci6n 

3.46: 

Para la secci6n de agotruniento: 

-s 

( « -g) X - d•ct., 
a• w • = 

~(()(. -1) + g - oc. 

b' :::: J?Í• - q 

,,. {e\ -1) + g - e( 

e' = 
g xw 

p• (0{-1) + g - O( 

-(a' + b'l + 

=: 

"' 

= -1.3756 

0.9935 

-0.00675 

., 
+ b' )"' - 4c' l}.399 



con n=8 y a partir dé la ecuaci6n 3.46 se encuentra que 

xn = 0.26107 

Sustituyendo este valor de x
0 

en la ecuación 3.48 y resol­

viendo para xj_y 

0.2478 

Y resolviendo la ecuación 3.47 para el nún:ero de etapas, ra 

m = 7.33 

el nfunero total de etapas teóricas requeridas es: 

a+ 7.33 = 16 más el rehervidor 

e). M~todo de sorel. 

c. l) Deteminnci6n de los datos entalpin -concentraci6n: 

= CpL (TL - TLO) + D.as 

= Y [cpLA CTG - TGO) + A.A] + 

{1-y) [ cpLB (TG - 'l'Go> + As] 

~ñ s 9S9.ú4 DTU/lbMol HAC 

= = 68°F 

336 
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Los datos obtenidos son los siguientes: 

. ' l BTU BTU BTU BTU BTU BTU 
ºF IbMol ºFlbMolºF lbMol lb.Mol lbMol lbMol 

XH O YH O 
T 

CpL, H.2c CpL 
H2o 

Hs HL HG 2 2 
XHAC YHAc CpL1 HAC HAC 

o.o o.o 244.6 18.0 31.5 17079.3 989.64 5562.3 15612.3 

1.0 1.0 31,5 10050 

0.02 0.044 240.4 18.0 31.08 17163 969.85 4390.1 15667.7 

0.98 0.956 31.35 10050 

o.os 0.092~ 236.3 18.0 30.597 17208 940.151 4209.3 15766.75 

0.95 o.9on 31.26 . 10050 

0.09 0.15 231.8 18.0 30.012 17253 900.57 4015.4 15942.2 

0.91 0.85 31.2 10080 

0.14 0.225 227.3 18.0 29.35 17316 851.1 3824.7 16298.14 

0.86 0.775 31.2 10200 

0.2 0.305 223.7 18.0 28.56 17352 791. 71 3655.1 16612.4 

0.8 0.695 31.2 10200 

0.3 0.4225 219.9:i 18.0 27.156 17388 692.75 3432.8 17119.1 

0.7 0.5775 31.08 10200 

o.425 0.58 217.22 18.0 25.5 17424 569.43 3235.7 17893.8 

0.575 o.42 31.05 10200 

0.55 0.68 215.6 18.0 23.Bi 11442 445.34 3077.9 18397.a 

0.45 0.32 31.05 10200 

0.69 0.787 213.8 lS.O 22.04 17460 306.8 2907,5 18956 

0.31 0.213 31.05 10260 

0.803 0.87 212.9 18.0 20.57 17487 194.95 2785. 7 19401.5 

0.197 0.13 31.05 10260 

0.886 0.92 212.36 18.0 Ul .5 17496 112.Sl 2702.2 19666.3 

0.114 0.08 3la05 10260 

1.0 1.0 ¡ 212 18.0 Hl.O 17496 

l 112592 20ü90 
'·' ,., 

o.o o.o 1 ' 
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En la f.igura 5.31 se muestran los datos entalpia-concentr!! 

ci6n. 

c.2. Estimaci6n del nl'.imero de etapas en la secci6n de rec­

tificación: 

Presión de operación: 760 mm Hg abs 

~O / D = 7.241 

Se considera que se tiene un condensador total, por lo 

tanto, y 1 = x0 = x0 y si adem~s el l!quido de reflujo 

está saturado, entonces la entalpia del mioma ea: 

2666 BTU/lbMol {de figura 5.31) y su temperatura es, 

aproximadamente,, lOOºC (de figura 5.30), 

Asumiendo 100 lbMol/hr de alimentación, entonce::;: 

D = 24.6344 lbMol/hr 

~o = 178.378 lbMol/hr 

Temperatura cn el plato Nº 1 (de la figura 5.30): 

La temperatura de rocio de un vapor de cm:ipooici6n 

v. ~ 0.92 es l00~2ºC (212~36ºF}: 
- J. 

La entulpia del gas que sale del plato Nº l es: (de la 

figura 5.31) para y1 = 0.92, UGl :::: 19666.3 BTU/lbMol 

sol. 

GM l = D + LMO == 203.0123 lb!-lol/hr 

Qa ::: GM l HG l - LMO HLO - lJ HLD o 3415270 BTU/hr 
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la figura 5.30 para y 1 = 0.92 x 1 = 0.886 (en egui-

librio). 

La entalpia del líquido del plato Nºl, HL 1 es: de la 

figura 5.31, para TL 1 = l00.2°C y x1 = 0.886, 

HLl • 2702.2 BTU/lbMol. Una vez establecidas las con­

diciones en el domo, el procedimiento de cálculo plato 

a plato se continGa hasta la etapa de alimentaci6n, do 

acuerdo al m~todo descrito en el capítulo 3. Por ejern­

p.o, para el plato Nº2 (determinaci6n de: LMl , GMZ , 

De ecuación 3.54.b 

0.83757 
(y2 - o. 886) 

66567.13(0,92 - y 2} 

(y2 - o. 886} 

:: 3480945.4 

Utilizando las figuras 5.30 y 5.31 y resolviendo por 

prueba y errox se obtiene: 

Y2 = o.s902 

X2 = 0.835 de la Fig. 5.31 HG2 = 19520 BTU/lb!-~ol 

T2 = 100. 3•'1°C ( 212. 5°:&') HL2 "" 274.5 BTO/lbUol 

D (>cl:l - xl) 
LMl ::::: ., 174.787 lbtzol/hr 

(v - ;c1 l ~2 



::: 199.4215 

c.3. Para el plato de alimentación: 

lb.Mol 
hr 

Ajustando los puntos (yn+l 1 xn) de la zona de recti-

ficaci6n a una l!nea recta se tiene: 

= 0.8951 xn + 0.097044 

Y resolviendo simultáneamente esta ecuación con la 

línea recta de alimentaci6n, y = -x + 0.5 , se ob-

tiene el punto de intersecci6n de las lineas de ope­

ración: 

y = 0.28737 

X = 0.21263 

Por lo tanto, el plato de alirnentaci6n ser~ aquel en 

que se cumpla lo siguiente: 

~ < 0.21263 

7-1 > 0.21263 

Con lo cual el plato de alimentación es el Nº 10 (ver 

la tabla al final del problema). 

GM11 ::.~9.H l"-J 
hr 

H c.io ,.. t "'8Z ..!!J!... 
LM,~'a!oe·'Z ~ 

hr 

341 

!Jom:1\ 
H .. , -= ~ JU!!. w. .... , 
XS"" o 'ZS& 

F;io. 109 ti....\/hr 
'l.F,, O•.Z. .. 

Pt.l>.Í'O ~o 10 

L1o110 

Hwi:. 3'.l6 
::::C10"' o~ 2.1 

Hr .. 1on.1.ss t.T_!! 
L.l.rt:r:il 



342 

c.4. Estitnaci6n del número de etapas en la secci6n de agotamiento: 

Y12 = 

x12 = 

T12 = 

Camposici6n del líquido del fondo = xw = 0.031, saturado y 

HLW = 4333 BTU/lbMol 

w = F - D ~ 75.63558 lbMol/hr 

QB = D HL,D + w ªL,W + Qc - F HF = 2795919.332 BTU/hr 

El procedimiento de c~lcula plato a plata para la secci6n de 

agotamiento es coma se indica en el cap!tulo No. 3. Par ej~ 

plo, para el plato No. 12 (estimación de LM,ll , ~, 12 1 

281666.9 {0.031 - y12) + 10.32426 HG! 2 = 
- 2468190.364 

{O .1675 - y12) (0.1675 - y 12) 

Resolviendo por prueba y error se obtiene: 

o. 2145 

0.13325 

108.825"C 

de fi.a. 5.31 

(227.B85"F} 

HGl2 = 16237 BTU/lbMol 

HL12 e 3833 BTU/lbMol 

W <xw - x11) 
~ 12 = = 219.66 lbMol/hr 

M, (x - y ) 
11 12 

295.3 lbMol/hr 



A partir de las ecuaciones 3.58.b; 

10.90189 

y11 - 0.21 

y de la ec. 3.59.b: 

- 2758240.372 
GM,ll = 

HGll - 3614 

Resolviendo por prueba y error y con ayuda de las figuras 5.30 y 

5.31 se obtiene: 

GMll • 215.166 lbMol/hr 

HG,ll = 16437 BTU /lbMol 

y11 = 0.26066 

~IO • 290.5315 

El l!quido en equilibrio con el va.por en el plato No. 11 tiene la 

siguiente composici6n: 

x11 = 0.1675 

Tll = 107.SºC {225.SºF} 

HL11 e 3724 BTU/lbMol 
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Los resultados obtenidos para cada plato se reswnen en la si-

guiente tabla: 

.. ~-- ---
Plato Temp. GM LN y X HG HL 

No. ºF lbMol/hr lbMol/hr btu/lbMol btu/lbMol 

1 212 203.012 174.787 0.92 0.886 19666.3 2702.2 

2 212.612 199.4215 174.787 0.8902 0.835 19520 2745 

3 213.08 199.42 185.11 0.8455 o.771 19280 2815 

4 213.8 209.74 193.28 0.7885 0.69 18970 2907.5 

5 214.88 217.92 192.9696 o. 716 0.602 18595 3012 

6 216.32 217.604 208.024 0.638 0.495 18186 3133 

7 217.76 232.65 219.407 0.54 0.39 17686 3276 

8 219.4 244.042 226.72 0.4435 0.318 17224 3390 
1 

9 221.18 251. 35 234.22 0.317 0.258 16908 3500 

10 223.07 258.85 290.5315 0.311 0,.21 16682 3616 

11 225.5 215.166 295.3 0.26066 0.1675 16437 3724 

12 227.8 219.66 301.438 0.2145 0.13325 16237 3833 

13 230.72 225.8 307.58 0.1675 0.1 16016 3957 

14 233.78 231.93 308.36 0.1225 0.071 15857 4100 

15 237.02 232.72 i 321.45 0.084 0.044 15749 4233 

16 240.116 245.Sl 0.048 0.022 15674 4374 
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Problema 2.- Se alimenta una mezcla de composici6n 42% Mol de 

heptano y 58% Mol de etil-benceno a una columna de destilaci6n ope­

rando a 760 mm Hg abs de presi6n. El producto del domo tendr~ 97% 

Mol de heptano y el producto de fondo 99% Mol de etil-benccno. 

Utilizando una relación do reflujo de 2.5, determinar el ntlrr.e­

ro de etapas en equilibrio necesarias cuando la alimentaci6n y el -

reflujo se introducen como líquidos saturados. Los datos de equil.f. 

brio son los siguienteS; 

T ºC 136.2 129.5 122.9 119.7 116 110.8 106.2 103 100.2 98.5 

Xg 

Yn 

o.o o.os 0.185 0.25 0.335 0.487 0.651 0.788 

o.o 0.233 0.428 O.Sl.4 0.608 0.729 0.834 0.904 

a) Resolviendo por el m~todo No. 3: 

Línea de operación para la secci6n de enriquecimiento: 

L!nea de operaci6n para la secci6n de agotamiento: 

Ym+1 == L - W 
M 

xw - 1 - 0.99 - 0.01 

0.914 1.0 

0.963 1.0 

considerando unu baoe de 100 lbMol/hr de alinentnéi6n y a partir 

de un balance total do materia se obtiene: 

D = 42.7ClB3 lh.Mol/hr 

W = 57 .2917 lb?>~ol/hr 



Un balance en la parte superior de la columna proporciona: 

; 

GM z 149.4813 lbMol/hr 

LM = 106.77 lbMol/hr 

R ____ .,,.._ "" o. 71429 
R + l 

En el plato de alirnentaci6n se tiene: 

f =o 

Cantidad de l!quido alimentado : F(l - f) e F 

Cantidad de vapor alimentado: F(f) = o.o 

~cl = LM + F(l-f) ~ 206.773 lbMol/hr 

GM e: GM - F(f} = 149.4913 lbMol/hr 

Y, 

Ym+l = 1.38327 ~ - 0.0038327 

Curva de equilibrio.- Los datos de equilibrio se obtendrán de 

la fig. 5.32. 

Punto de intersecci6n de las l!neas de operaci6n con la l!nea de 

alimentaci6n: 

X = 0.42 

".i ... 0.57714 

De la soluci6n plato a plato, utilizando las ecuaciones de las 

l!neas de operaci6n y los datos de equilibrio, se obtienen los 

sig-üientes datoa: 
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Secci6n de rectificaci6n: 

Plato yn xn 
1. 

Yn+l 
No, de fig. de ec. 

5.3.2 línea op. 

1 0.97 0.9275 0.9396 

2 0.9396 0.859 0.8906 

3 o •. 8907 0.161 0.8207 

4 0.8207 0.628 0.7257 

5 0.7257 o.4B4 0.6228 

6 0.6228 0.35 1 0.5271 

7 0.5271 o.263 o.4649 

Secci6n de agotamiento: 

Plato Yrn Xm+l xm 
de fig. de ce .. 

~- 5.3.2 línea op. 

R ehervidox 0.01 0.03 0.02445 

Np 0.02445 0.0675 0.05156 

Np-1 0.05156 0.155 0.114824 

Np-2 0.114824 0.305 0.22326 

Np-3 0.22326 0.483 0.3519 

Np-4 10.3519 0.625 0.4545 
F 



Localizaci6n del plato de alimentaci6n: 

para el plato de alimentación, No. F. 

,. < 0.42 
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el plato de alimentaci6n es el número 6 6 el Np_4 y el n~ro 

de etapas requerido es de 10 más el rehervidor. 

b) Resolviendo por el m~todo No. 4: 

De nuevo, se har~n las siguientes consideraciones: 

1.- Condensador total 

2.- Rehervidor total 

3.- Los calores sensibles y de mezclado no oon considerables 

4.- Se utilizarán dos valores para la relaci6n de calores, g, 

uno para la secci6n de rectificaci6n y otro par& la sección 

de agotamiento puesto que: 

A heptano lE-D 
ETU/lbMol BTU/lbMol 

Tdomo :::: lOOºC 13100 16404 

Talim.= 112 .. 9ºC 12750 16072 

Tfondo =135.4ºC 11900 154.43 

para la secci6n de rectificac16n: q = J..256373 

para la secci6n de agotamiento: g = 1.278995 

s.- Volatilidad relativa constante. 

Yg /~ 

)Jíeptano ::: g 

1.2522 

1.26056 



' . ,, 

domo 

alim. 

fondo 
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heptano etil-benceno 

y X y/x y X y/x « 

0.97 0.927 1.045 0.03 0.0725 0.414 2.5274 

0.682 0.42 1.624 0.318 O.SS 0.548 2.9616 

0.03 0.01 3.0 0.97 0.99 0.979 3.061 

tomando el promedio geom~trico entre el domo y el fondo: 

o(= 2. 7818 

{ 

Xp a 0.42 

YF = O.O 

De ec. 3.49: 

líquido saturado 

s = _cn_/_F_>_<R_+_1_> _(_g_-_<g_-_1_> _x_D_] _>._A __ ,_D_-_[_g-_Cg_-_1_) _Y_F_J_c1_-_qF_>_l_A..._, F 

(W/F) [g-(g-1) xw ]lA,W 

El valor de g multiplicado por J. A,D , ~A,F y lA,W' corresponde 

al de la sección de rectificaci6n, aliraentaci6n y secci6n de -

agotamiento respectivamente. 

s = 2.26788 

Sección de enriquecimiento: 

3.57467 



de la ec. 3.44: 

a = 

b= 

e= 

(Q( - g) XD - ~Of. 

9J (OC -1) + g - <X 

~ - g 
~ (o( -1) + g -0( 

g Xn 
//) (« -1) + g -O{ 

de la ec. 3.46: 

= -1. 74742 

= 0.4786 

= 0.25159 

= 0.24597 

El ntlmero de etapas se obtiene n partir de la ecuaci6n: 

a + xi) n = "o - xi 
(- b + X ( X - X ) 

i n i 

a+b+x1 + xn 
a+6+x1 + x0 ) 
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xn es la intersecci6n de la linea do operaci6n (ec. 3.37.c) con 

la linea de alimentaci6n (pendiente =co) 

Como la linea de alireentaci6n es vertical, la internecci6n es: 

X = X- ~ Z = 0.42 n li' F 

n = 5.3 

Secci6n de agotamiento: 

de la ec. 3.38.c: 

~'= -s (g-(g-1) Xw] 
2 

}. A,W = -2. 79-448 

a'.., 



b' = f/J' - 9: = 0.62843 
~/ ( O( -1) + g - oc 

e' = 
g~ = -0.001973 

~'<o< -l) +g - °' 

x' = (a' + b') + V (a' + b.)2 - 4c 0.57659 = i 2 

Estimaci6n de x• : asumiendo 5 etapas en equilibrio en la seE:_ 
iy 

ci6n de enriquecimiento y de la ec. 3.46 se obtiene; 

xn = o.4510 

y de la ec. 3.48: 

e 95' -g) xiy + xwg 

(x 1

1y-X¡q> (1-g}+ 

X • = o 44 iy • 

= 
( )6 -g} xn + Xn 9' 

(xn - ~) (l-g) + flÍ 

El n1mi.ero de etapas en esta secci6n se obtiene a partir de la -

ecuaci6n: 

a'+ x' 1 x'iy - x• 1 a•+ b' + x'. +X¡.: 
{ - )m = ( - ) e l. ) 

b' + x• 1 X¡.¡ - x'i a•+ b 1 + x'i +x• 1Y 

m = 7.45 

y el número total do etapas requeridas ez~ 

5 + 7.45 = 13 máo el rehcrvidor 
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e) Resolviendo por el M~todo de Sorel: 

c.1) Datos entalpia-concentraci6n. 

T ºC XH YH HL 
BTU/lbMol 

136-2 o.o o.o 10656 

129.5 o.os 0.233 10254.6 

122.9 O.!SS 0.428 9936 

119.7 0.251 0.514 9792 

116 0.335 0.608 9648.0 

110.a 0.487 0.729 9468.0 

106.2 0.651 0.834 9306.0 

103 0.788 0.904 9288.0 

100.2 0.914 0.963 9223.2 

98.5 1.0 1.0 9180.0 

HG 
BTU/lbMol 

26136 

25565.4 

25056 

24966 

24498.0 

24210.0 

23598 

23292 

23011.2 

22815 

Los datos de equilibrio se muestran en la fig. 5.3.3 

c.2) Estimaci6n del nliraero de etapas en la secci6n de rectifica­

ci6n. 

R = 2.5 
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Xo = XD = 0.97, TLO ~ TLD= 99.lºC 1 Ii¡.o = HLD= 9200 BTU/lbMol 

F == 100 lbMol/hr ~ ic 0.42 

D = 42.7083 lbMol/hr x0 = x0 e Y¡ = 0.97 

W = 57.2917 lbMol/hr "w = 0.01 

LMO"" 2.5 (O) e: 106.7108 lbMol/hr 
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GMl = ~o + D = 149.4791 lbmol/hr 

para y1 = 0.97 TGl = 100 ºC HGl = 22970 BTU/lbmol 

de la ecuaci6n 2.32 

ºe= GMl HG1 - ~o HLO - D HLD = 2058327.2 BTU/lbmol 

La composici6n del liquido que sale del plato No. 1 es x1 = 0.925 

(en equilibrio con y1 ) y HLl = 9220 BTU/lbmol , datos obtenidos 

de la figura 5.32. 

El procedimiento de c~lculo plato a plato se continOa hacia el 

plato de alirnentaci6n siguiendo el m6todo descrito en el cap!tulo 

3 • Por ejem., para la etapa No. 2 (determinación de LMl , GM2 , 

T2 (HL2 , HG2 ), Y2 I X2> 

de la ecuaci6n 3.54.b : 

1.92188 393770.52 (0.97 - y2 ) 
y2 - o.925 

= 2451243.567 

Utilizando las figuras S.J.2 y 5.33 y resolviendo por prueba y 

error se obtiene : 

y2 = 0.938 

x2 = 0.8075 

T2 = 101.4 ºC 

D (x0 - y2) 
~1= 

(y2 - Xl) 

de fig. S.33 

= 105.1281 lbmol/hr 

= 23125 BTU/lbnol 

= 9280 BTU/lbr:iol 
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c.3) Para el plato de alimentación : 

Como la línea de alimentaci6n es vertical en x = O. 4.2 r entonces 

el plato de alimentaci6n será aquel que cumpla con : 

~-1 > 0.42 

XF -{ 0.42 

de donde el plato de alimentaci6n será el No. 6 {ver tabla al fi­

nal del problema). 

f'.!LATO th 5 

i 

356 

G~ "''~·1'1 "!.\..,.,1 
ttr 
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1.!c, ... 0•59'2.5 

PLATO N.~ 

Ll-'l!O" 93.4 U,..,al 
~,. 

HL~"' 95'40 ..tr.L 
f.¡,."'1DL 

Xs:::: O·AZ. 

f 11 
F., 100 lbo-tol/hr 

Hp:. 9540 -STo/'U.mol 
Zr • ::cF .,_o ·4~ 

A partir da la acuaci6n 3.58.b : 

GM6 y 6 - F ZF - 1Ms X5 + (F + 1l1s - GM6) x6 

Y7 - x6 

y de la ecuación 3.59.a : 

t::: 17.61716 
y7 - u.3175" 

:::: _GM_6 _8_G_6_-_F_H_F.....,--Lz.t_s-H_L_S_+_(F_+_L_M_S_-~GM_6_)_!_lL_6_ ::::: 2056324. 98 
HG7 - HL6 HG? - 9685 

las figuran 5.32 y S.33 : 



~7 = 133.4598 lbmol/hr 

~6 = 190.75141 lbmol/hr 

y 7 = 0.45 , x7 = 0.2 T7 = 122.1 ºC 

HG? = 25035 BTU/lbmol 

HL7 = 9900 BTU/lbmol 

c.4) Estimaci6n del nl.'imero de etapas en la zona de agotamiento. 

La composici6n del líquido saturado que sale por el fondo : 

Xw = 0.01 

y su entalpia 

ªLw = 10600 BTU/lbmol 

de la ecuación 2.32.a 

QB = D HLD + QC + W HLW - F ~ 

QB = 2104535.587 BTU/lbmol 

El procedimiento de cálculo plato a plato, para esta sección, 

desde el plato de alimentaci6n hasta el fondo de la columna ~s 

como se describió en el capítulo 3. 

Po.e ejem., para el plato No. 8 (estimación de ~7 , GMB ,. 

Ts CHG8 / ªLa) ' Ya ' xa> : 

W (~ - Yg) 

(x7 - Y ) 
8 

567187.83 (0.01 - y8 ) 

(0.2 - y 8) 
+ 10.88542 

(0.2 - Ya) 
HGS = - 1497243.567 
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Resolviendo por prueba y error se obtiene : 

Yg = 0.2825 

Xg = 0.1025 

T8 == 127.8 ºC 

de fig. 5.33 

W (X¡q ... x
7

) 
::: _ _..;.. _ __._;_ = 131. 94 lbmol/hr 

LM1 
= W (xw - y 8) 

(X7 - Yg) 
= 189.236 lbmol/hr 
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HGB = 25430 BTU6lbmol 

ªLa = 10190 BTU/lbmol 

Los resultados obtenidos para cada plato se resumen en la siq. tabla: 

plato temp. GM 1'M y X HG H¡. 
No. ºC lbmol/hr lbmol/hr BTU/lbmol BTU/lbmo' 

l 100 149.4791 llJS.!281 0.97 0.925 22970 9220 

2 101.4 147.8364 103.399 o. 938 0.807 23125 9280 

3 105.25 146.1073 97.58 0.855 0.687 23500 9300 

4 108.9 140.2918 94.6796 o. 773 0.551 23945 9380 

s 112.9 137.388 93.463 0.681 0.42 24315 9540 

6 116. 7 136.1714 190.7514 0.592 0.317 24580 9685 

7 122.1 133.4598 189.236 0.45 0.2 25035 9900 

8 127.8 131.94 189. 77 0.282 0.102 25430 10190 

9 132.2 132.48 188.7256 0.142 0.049 25790 10405 

10 134.45 131.434 187.5 0.066 0.022 25980 10530 

ll 135.5 130.208 57.2917 0.021 Cl.01 26078 10600 



5.4 Extracci6n Líquido-Líquida 

Las métodos analíticos indicados en el capitulo 3 son casos parti­

culares de los tipas de extracción mencionados en el capitulo 2. 

Esta particularidad aparece cueando los solventes (componentes· 
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"A" y "B"}son totalmente inmiscibles entre si y cada uno permanece 

en el refinado y en el extracto respectivamente, a lo largo del pr~ 

ceso de separaci6n, además de que la relación de equilibrio es li­

neal. 

Los métodos de soluci6n gráfica en Bxtracci6n Líquido-Líquido son 

completamente generales y de lo más coman. Por consiquiente, en el 

ejemplo que sigue se utilizará el sistema agua-dioxano-benceno pa­

.ra ilustrar el método de cálculo anal!tico (los ejemplos utiliza­

dos en los m~todos de soluci6n gráfica utilizan sistemas cuyas ca­

racter!sticas no se ajustan a las simplificaciones mencionadao a­

rriba). 

Problema No. 6 .- A 25 ºC la distribuci6n de dioxano en agua y 

benceno en el equilibrio es la siguiente : 

% en peso de dioxano en agua (refinado) S.l 18.9 25.2 

% en peso de dioxano en benceno {extracto) 5.2 22.5 32.0 

A estas concentraciones el ag:ua y el benceno son practicamente in­

solubles. 1000 lb de una soluci6n 25% - dioxano y 75% - agua será 

tratada con benceno para extraer 95% del dioxano. El benceno se 

alimenta libre de dioxano. 



a) Calcular la cantidad de solvente requerido en una extracción 

en simple etapa. 

b) Si la extracci6n se realiza utilizando cantidades iguales de 

solvente en cinco etapas a flujo cruzado (extracci6n simple en 

m~ltiple etapa), ¿qu~ cantidad de solvente se requiere? 

e) Si la operaci6n se realiza en contracorriente : 

c.1 ¿Cual es la m!nima cantidad de solvente requerido? 

c.2 Si se utilizan 900 lb/hr de solvente ¿Cuantas etapas te6ri­

cas se requieren? 

d) Si la operaci6n so lleva a cabo en un equipo de contacto con­

tinuo , calcular el nrtmero de unidades de transferencia NtOR re­

queridas utilizando 900 lb/hr de benceno. 

Soluci6n: 

Ajustando los datos de equilibrio a una l!nea recta: 

x' o.o 0.05374 0.23305 0.3369 

y' o.o 0.05485 0.29032 0.47058 

y• = 1.387984 x• - 0.0124754 

donde: x• = lb dioxano/lb agua 

y• ~ lb dioxano/lb benceno 

a) 
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\000 Lb { 160 Lii lhO 
tso 'b d10Jlano 

:x,' .. 0• 3!'i'3 Lb d1cxono 

'l50 Lb 1-hO } 11.J? e, Lb 
!~"º lb d1o~ano 

" Lb thO 

.:ic.'1 ,. 0 .o1c.<.<o Lb :!10~0.no 

De la ecuación 3.67, considerando y~ 0 O 

<x' + ~ ) F m b Xi :: (1 + B X ) m 

Sustituyendo valores se obtiene ~ 

b) 

y' = o.o s 

B = 22284.43 lb de benceno 

Yf = 0.01065 lb dioxuno/lb benceno 

© 0 © 

l 

F "' 1000 lb {
750 lb ª2ª 
250 lb dioxuno 

XF e 0.3333 lb dioxano/lb ngua 

750 lb ª2º } 

12.5 lb dioxano 
762.5 lb :::: n5 

X! :::: [J.QlG66 lb dio>tan©/lb IL,O 
~ u 

Lb H.o 

© 
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de la ecuaci6n 3.67 

<x;. + ~ ) 
(l + Bm ) 

A 

b 
m 

y sustituyendo valores se obtiene: 

B:::: 602.06 

Flujo total de solvente: 602.06 * 5 = 3010.3 lb 

237.5 lb dioxano 

e) 

3010.3 lb benceno 
3247.5 lb = ES 

Ys = 0.0789 lb dioxano/lb benceno 

f ::x.' 
I F 

I 

E, I !J1 0 

F = 1000 lb/hr 

750 lb/hr H2o 

12.5 lb/hr dioxano 

© ® 

{ 
750 lb/hr }!20 

250 lb/hr dioxano 

x;.. = 0.01666 lb dioxano/lb H2o 

© @ 
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c.1. El flujo mínimo de solvente se obtiene cuando la linea 

de operación intercepta a la curva de equilibrio en el punto 

(xF, Yi) = (0.333, Yi ). Yi se obtiene al resolver la ecua 

ci6n de la linea de equilibrio para x = 0.3333 : 

Yi = 0.45019 

La linea de operación es: 

~= 
B 

Yt Bmin. =A/l.42164 

= 3.15789 Yi = 1.42164 

= 750 lb/hr = 
l.42164 527.6 lb/hr de benceno 

c.2. Para 900 lb benceno/hr: 

E5 = 900 lb/hr 

y' s = o.o 

900 lb/hr benceno 

237.5 lb/hr dioxano 

Yi = 0.26388 lb dioxano/lb benceno 

A partir de la ecuaci6n 5.J2, el nfunero de etapas requeridas es: 

x• b Bm +- l n m = --x-
+!?. x' Bm )n+i l F m -

------------------------ {5.32) 

A 

n = 5.61 
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d) 

R 
E 
F 
1 
N 

" o 
o 

E 
J( 

Entrada Salida 

~O: ~O: 

750 lb/hr = 41. &6 lomol/hr = A 750 lb/hr = 41. 66 lbmol/hr = A 

Dioxano : 

250 lb/hr = 2.8377 lbmol/hr 

R1 = 750 + 250 ::: 1000 lb/hr 

Dioxano : 

12.5 lb/hr = 0.1419 lbmol/hr 

R2 = 750 + 12.5 = 762.5 lb/hr 

364 

R' = 41.66 + 2.83 ::: 44.S lbmol R' = 41.66 + 0.1419 = 41.8 lbmol l lir 2 

x' = 0.3333 lb dioxano/lb H2o l 

xl ::::: 0.06376 fracci6n mol 

.Benceno: 

900 lb/hr = 11.5237 lbmol/hr 

= B 

Dioxano: 

o.o lb/hr = o.o lbmol/hr 

~ 

x' 2 = 0.01667 lb dioxano/lb H20 

x2 = 0.0034 fracción mol 

Benceno: 

900 lb/hr = 11.52J7 lbm~l/hr 

= B 

Dioxano: 

237.5 lb/hr: 2.696 lbmol/hr 

T 
R 
A 
e 
f E2 = 900 lb/br E1 e 900 + 2J7.~ e 1137.5 lb/hr 

O E2 = 11.5237 lbmol/hr ~· e 11.523 + 2.6q6 = 14.219 lbnol 
l nr-

~i = 0.26389 lb dioxano/lb benceno 

rl = 0.18958 fracción mol 



% 

% 

x• 

Y' 

X 

y 

Relaci6n de equilibrio: 

peso de dioxano en agua o.o 5.1 

peso de dioxano en benceno o.o 5.2 

lb dioxano/lb H
2

0 o.o 0.05374 

lb dioxano/lb benceno o.o 0.05485 

fracci6n mol o.o 0.01086 

fracci6n mol o.o 0.04637 

Y' = 1.387984 x' - 0~0124754 

y t:: 4.57745 X - 0.00177 

NtOR = 
X I - XI 

1 2 

(x' -x•) 
M 

para y' = 0.26389 
l 

Yi 0 O 

l+rx2• + !_ L 
2 n 

1 + r xi 

xi*= 0.19912 } 

x2* = o 

365 

18.9 25.2 

22.5 32.0 

0.233 0.3369 

0.2903 0.4705 

0.0454 0.0644 

0.2047 0.2944 

utilizando la 
curva de equilibrio 

(x' - x'*) = M 
Cx2 - x2> - Cxi - xi*> 

(x' - x'*) 
:;::: 0.05636 

2 2 

PM solventa _ 18 _ 0. 2n 431 r = PM soluto - '91:r- - v 

NtOR = 5.6 
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T E M A 6 • - e o N e L u s I o N E s 

A continuación se hace una comparación de los resultados de 

los problemas para cada operación unitaria analizada. De esta -

manera se emiten conclusiones con respecto a la utilización de 

cada m~todo de solución. 

6.1 Absorción de Gases 

Problema Mezcla de Método de 
alimentación Saluci6n Resultado 

l Propano-Air.e Integración N0 G::::4. 9 4 
Gr tífica 

Simplifica 4 ci6n de la Noo"'4 • 9 

Integral 

Método 

de 

Baker 

Método 

de 

White 

Obi:;ervaciones 

Reduciendo el interva­
lo considerado en el -
c&lculo del area bajo 
la curva por la Regla 
de Simpson se obtiene: 

NOG = 4.7 

El resultado es muy -­
cercano a los obtenidos 
con los otros métodos 
gráficos, por lo que 
se reconicnda su uso -
para casos como este. 

El resultado es con­
gruente con los ante­
riores, y por lo tanto 
también es recomenda­
ble. 

El renultado es muy di 
ferente debido a que = 
esta ecuaci6n se usa -
cuando se tiene linea 
de equilibrio recta :'lt 
soluciones diluidast y 
esto no se cumple en - ~ 
cGtc cuno. 



Problema 

1 

2 

Mezcla de 
alimentaci6l1 

Propano-Aire 

M~todo de 
Soluci6n 

Ecuaci6n 
3.22 

Resultado 

Ln(Y1-rnx2 1 1 J 
Y2-mx2<1-x>+A 

N =-:--~~~~~~~-

367 

Observaciones 

El resultado es --­
aproximado ya que -
esta ecuaci6n inclu 
ye solamente el 2o7 
t~rmino de la inte­
gral simplificada. 

OG 1-1/A 

'~~~~------~----------~-; 
Ecuaci6n 

3.23 

Integración NOG=5.34 
Gr~fica 

Simplifica NoG=S. 34 
ci6n de la 
Integral 

M~todo de N0G=S.9 

Bilker 

El resultado es cer 
cano ya que enta -= 
ecuaci6n considera 
la linea de equili­
brio recta en el -­
origen 

(l/A) 2 } 

En este caso el re­
sultado es bastanta 
aproximado debido a 
que el intervalo -­
considerado al cal­
cular el area bajo 
la curva es muy pe­
queño. 

Otra vez, el resul­
tado coincide con -
el de la intcgra--­
ci6n gráfica, ya -­
que la alimentación 
no es muy concentra 
da. Esto hace acep= 
table la considera­
ción de que la mc-­
dia aritmética es -
casi igual a la me­
dia logaritmica. 

En ambos casos la -
diferencia en el re 

1~~~~~~=F~~~~.....-; sultado se debe al­

M6tooo de N0Ge5.8 
White 

crror involucrado -
en el brazada do -­
lan figs. 5.8 y 5.9 



Mezcla de M~todo de 
Problema alimentación Soluci6n Resultado Observaciones 

2 cs2-N2 Ecuación NOG=5. 7 En este caso~ el 
3.21.e resultado es co-

rrecto, ya que -
cumplen las con-
sideraciones de 
la ecuación para 
su utilización. 

Ecuaci6n NOG:::S.B 

3.22 

Ecuación N00::i4. 78 El resultado se 
3.23 aleja ya que es-

ta ecuación no -
es la más adecua 
da para este ca= 
so. 

Conclusiones 

La integración gráfica es un m~todo de cálculo recomendable en cuan 

to a exactitud, pero en general es laborioso. 

El método de Baker es el procedimiento gr~fico más simple, y por 

tanto se recomienda su uso para casos extremos: la resistencia a la 

transferenci~ de masa se debe principalmente a la f~se gaseosa o, a 

la fase l!quida. 

El m~todo de White es más general, ya que puede usarse en casos do!:_ 

de la resistencia a la transferencia de masa est~ dividida entre --

las fases. Además, consume una cantidad de tiempo de cálculo menor 

que la integraci6n gráfica. 

Los m6todos de soluci6n analiticos ae recomiendan solamente para -

casos donde se cumplen las connidcraciones hechos al deducir las 
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ecuaciones: línea de equilibrio recta en el intervalo de concentra­

ci6n considerado y soluciones diluidas1 o sea, la línea de opera---

ci6n también es recta. 

Puede decirse que lo más conveniente es utilizar métodos analíticos 

para rangos de concentraci6n en donde pueda suponerse que las ----­

líneas de equilibrio y operaci6n son rectas, y usar m~todos gráfi--

cos para qoncentraciones intermedias. 

6.2 Deshwnidificaci6n 

Problema Sistema M6todo de Resultado óboervaciones 
Soluci6n 

1 Aire- Agua Ml$todo de 
Mickley 

ty =96.3ºF 
a 

Integraci6n NG i=l.68 

Gráfica: 

!ntegraci6n t~G =l. 55 El resultado 
AnaHtica concuerda con 

el obtenido -
por la inte--
graci6n g¡:-<if.i 
ca por lo que 
es más rece--
rnendable para 
casos como --
-6ste. 

. 
2 Aire-Agua M~todo do ty =65.7°F 

Mickley a 

Integraci6n 
NG=l+O 

Gr.:ificn 

rntcgra.ci6n 
Nf"!=l.O 

!maUticn " 
3 Aire-T©lucno M6tcda de tv :::81. 3°.P 

Micklo~· r::ei "ª dificado ~ 
'Ir 



Problema 
1 

Sistema Método de Resultado Observaciones 
Solución 

3 Aire-'l'olueno Integ:raci6n 
NG:::::3. 4 7 

G:r~fica 

Integración Se obtiene una 
ecuación, cuya 

Analitica integración re 
quiere métodos 
muy rigurosos. 

Conclusiones 

El m~todo de Mickley es la so1uci6n más conveniente para calcular el 

equipo para contacto directo de aire y agua, ya que la solución de -

las ecuaciones ~iferenciales involucrad"as es complicada 6, pueden -­

originarse errores al hacer suposiciones para simplificar estas ecua 

cienes. 

Se recomienda la integración anal1tica de la ocuaci6n de diseño para 

el sistema aire-agua en lugar do la integración gr~f ica si se tiene 

la ecuación da la linea da equilibrio en el rango de operaci6n. 

El m~todo de Mickley modificado para sintemas diferentes al aire­

agua es un procedimiento muy átil, ya que no implica mucho trabajo 

y su aplicación puede ser confiable si las consideraciones hechas -

para este m~todo son aceptables. 
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6.3 Destilaci6n 

Problema Sistema Método de Resultado Observaciones Solución 

1 Heptano- McCabe-Thiele n = 10 El resultado es 

Etilbenceno confiable, ya -
que el sistema 
tiene un cornpor 
tamiento pr6xi= 
moa la idcali-
dad 

Ponchon-Sava n = 10 Este resultado - confirma lo ex-rit presado para --
McCabe-Thiele 

McCabe-Thiele n :::: 12 
modificado I 

McCabe-Thiele n ::::: 10 El resultado --
modificado II coincide con --

los dos prime--
ros, aunque es-
te m~todo se --
aplica cuando -
los calores de 
vaporización sen 
muy diferentes 

secci!Sn 3.3.3 n = 10 El resultado --
coincide, ya --
que las conside 
raciones del rn~ 
todo son acept~ 
bles 

Secci6n 3.3.4 n = l4 El resultado es 
muy diferente, 
por lo que su .... 
utilizaci6n es 
dudosQ Bn este 
cuso 

M(;todo do n::: 1, Ya cruc es un m~ ..... 
Sorel ! tcdo rigurono,-

el resultado co 
rrobora lo ex-= 
presado para lon. 
m6todos antcrio-
ros 
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Problema Sistema Método de Resultado Observaciones 
Soluci6n 

-

2 Agua-Acido McCabe-Thiele n:::: 21 La diferencia en 
acético el resultado indi 

ca el error intro 
ducido al aplicar 
este método a sis 
temas con compor= 
tamiento alejado 
de la idealidad 

Ponchon - n :: 16 

Savarit 

McCabe-Thiele n = 17 Para este proble-
ma su aplicación 

modificado I es correcta 

McCabe-Th!ele n = 15 El resultado indi 
ca su utilidad pa 

modificado II ra sistemas con = 
calores de vapori 
zaci6n muy dife-= 
rentes. 

Sección 3.3.3 n :::: 21 La diferencia en 
el resultado se 
debe a que no se 
cumolen las consi 
deraciones de es= 
te m~todo 

Sección 3e3~4 n ::: 17 En e~tc cnso el = 
resultado es muy 
aproximado. 

Mt!todo de n :::: 16 Este m~todo es -
Sorel riguroso y por -

lo tanto es con-
fiable 

Conclusiones 

El método de Mccabe-Thiele es ütil cuando se involucran sistemas ~uy 

próximos a la idealidad debido a su oimplicidnd. 

El n~todo de Ponchon-Snvnrit en reco3cndable para nuchon cacos, ya 

qua no so hacen consideraciones paro su aplicnci6n, roro su trazo 



algo complicado, principalmente si los productos son componentes 

casi puros, y la falta de datos para su:construcci6n lo convier­

ten en un m~todo no muy accesible. 

Los resultados obtenidos utilizando el m~todo McCabe-Thiele mod!_ 

ficado I, lo hacen recomendable, principalmente para casos como 

el problema 2. 

De acuerdo a los resultados obtenidos con el método McCabe-Thie­

le modificado II, se recomienda su utilización, principalmente -

para casos como el problema 2. 

El método de la sección 3.3.3 es el equivalente al método de --­

McCabe-Thiele y por lo tanto se recomienda utilizarlo en lugar -

de éste, ya que es más rápido y no introduce el error involucra­

do en el trazado de las l!neas de equilibrio, de operaci6n y de 

de las etapas. 

El método de la sección 3.3.4 se traduce en una ecuaci6n senci-­

lla y fácil de aplicar tomando en cuenta las consideraciones rnf2!!_ 

cionadas; no obstante, dependiendo del sistemat puede requerirse 

resolver la ecuación en forma rigurosa. 

El m~todo de Sorel es en general dtil y confiable debido a lo r! 

guroso de su c~lculo, su inconveniente es que consume una canti­

dad de tiempo mayor que los demás m~todos, además de ser muy la­

borioso. 
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6.4 Extracción Líquido-Líquido 

Problema Sistema Método de Resultado 
Contacto 

l Acido ac~tico - Etapa simple Bmin= 6 Kg 
Cloroformo - Bmaxº 5900 Kg 
Agua Ymax:::i 95.5 % 

s ::::: 62.2 Kg 

2 Etapa mtilti- R' ::::: 44.8 Kg 
ple, corrien E =202.B Kg 

te directa "E =0.16 
y = o.537 

3 Agua-Acido ac~- Etapa meilti- n o 9 

tico-Eter iso-- ple a contra 
prop!lico corriente 

4 Etilbenceno-Es- Etapa rn6lt1- n = 15 
tireno-Dietilen ple a contr~ 
glicol corriente --

con reflujo 

5 Agua-Acido acl!- Continuo ntOR = 9.7 
tico-Eter iso--
propHico 

6 Dioxano-Agua- E•--., 
... (..1.f:"I..& nimp!e B::: 22284 lb 

Benceno 

Etapa mO.lti- B == 602 lb 
ple, corrie!!_ 
te directa 

Etapa n1últi- n:::: 5.6 

a contraco-
rricnte 

1 
Continuo 11 tOR 

:::; 5.6 



Conclusiones 

Los métodos gráficos en esta operación son los utilizados para 

casi todos los casos que se presentan en la práctica, ya que -

en general los datos de equilibrio se encuentran en forma grá­

fica y no como constantes, etc. Solo en casos especiales pue­

den hacerse simplificaciones y es posible utilizar un método -

anal1tico para su soluci6n. 
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NOMENCLATURA 

a Area interfacial del empaque 

A Area de transferencia 

AP Superficie externa del empaque 

B Flujo de solvente puro en el extracto 

Ch calor húmedo 

Cpv Calor específico del vapor 

CL Calor específico de la fase líquida 

CpA Calor específico del vapor (en Humidifi­

cación) 

Cv 

d 

D 

D' 

G 

L 

E 

E' 

E" 

F 

calor específico promedio en la fase 

líquida 

Calor específico del vapor 

Diámetro de la columna 

Diámetro de una esfera con superficie 

igual a la del empaque 

Flujo de destilado 

Di~etro de la columna 

Coeficiente de difusividad para el gas 

Coeficiento de difusividad para el liquido 

Flujo de extracto 

Flujo de extracto sobre una base libre de 

solvente 

Masa velocidad molar del extracto 

Flujo de ulimcntaci6n 

ft2/ft3 

ft2 

ft2 

lb/hr 

BTU/lbmol a.s 

BTU/lb ºF 

BTU/lbmol ºF 

B'l'U/lb ºF 

BTU/lb:nol ºF 

BTU/lbmol ºF 

pulga.das 

ft 

lb:::-iol/hr 

ft 
2 

ft /hr 

ft
2/hr 

lb/hr 

379 

ºF 

lb/hr da A + 

lb/hr de e 

lbmol/hr ft2 

lb/hr 6 lb:ir.ol/hr 



F' 

G 

,. 1 
~ 

G' M 

Flujo de alimentaci6n sobre una base libre 

de solvente 
8 Constante gravitacional = 4.17 * 10 

Velocidad másica del gas 

·velocidad mlisica molar del gas 

Flujo molar de la corriente gaseosa 

Flujo molar del inerte 

Velocidad másica del gas seco 

Coeficiente de transferencia de calor en 

el gas 

Coeficiente de transferencia de calor en 

el l!quido 

Calor de soluci6n en la fase líquida 

Entalpia de alirnentaci6n 

Altura de la unidad de transferencia 

para la fase ligera Cutili2ando el coe­

ficiente individual de transferencia de 

masa) 

HG Entalpia del gas 

HG Entalpia del gas (en Humidificaci6n) 

H~00 Entalpía del gas modificada (en humidifi-

caci6n} 

Altura de la unidad de transferencia 

para la fase pesada (utilizando el coa-

ficiento individual de trnnsferencia de 

nana) en Abo@rci6n o Entnlpia del 11quido 

en Hu.r:1:z.clificmci6n y Destilo.ciiti:n 

380 

lb/hr de A + 

lb/hr de e 

lbm ft/lbf hr2 

lb/hr ft2 

lbmol/hr ft2 

lhmoljhr 

lbmol/hr 

lb/hr ft2 

BTU/hr ft2 ºF 

BTU/h.r ft2 ºF 

BTU/lbmol 

BTU/lbmol 

ft 

BTU/lb:nol 

BTU/lbmol a. s. 

BTU/lbmol a. $. 

ft 

B'l'U/1.b:nol 



k' c 

kf 
G 

k'a G 

k a 
R 

Altura de la unidad de transferencia para 

la fase ligera (utilizando el coeficiente 

total de transferencia de masa} 

Altura de la unidad de transferencia pa­

ra la fase pesada (utilizando el coefi­

ciente total de transferencia de masa) 

Factor J para la transferencia de masa 

Conductividad t~rmica del gas 

Coeficiente de transferencia de masa 

individual para difusi6n contrarin equi­

molar en la fase ligera 

Coeficiente individual de transferencia 

de masa en el extracto 

Coeficiente individual de trunsferencia 

de masa en la fase ligera 

Coeficiente individual de transferencia 

do masa en la fase ligera para difusi6n 

contraria equimolar 

Coeficiente individual volwn~trico de 

transferencia de masa en la fase ligera 

para difusi6n contraria equimolar 

Coeficiente individual de transferencia 

de masa en la fase penada 

Coeficiente individual de transferencia 

de nasa en el refinado 

Cccficionto individual de trnnsferencin 

de mana en la faoe penada 

3!H 

ft 

ft 

Adimensional 

BTO/ hr ft ºF 

lbmol/hr ft2 (lb 

mol/ft3} 

lb:nol/hr ft3 ( 

fracci6n rr..ol} 

lbmol/hr ft2 ( 

atm 6 psi) 

lbmol/hr ft2 psi 

3 lbmol/hr ft ps.i. 

2 lbmol/hr ft 

lbmol/ft3 ) 

lbmol/hr ft 3 ( 

fracci<Sn mol) 
..,. 

lbrr:ol/hr ft"" ~ 



k' y 

Coeficiente individual de transferencia 

de masa en la fase ligera 

Coeficiente individual de transferencia 

de masa en la fase ligera para difusi6n 

contraria eqUimolar 

ky Coeficiente individual de transferencia 

de masa en la fase ligera 

~a Coeficiente total de trannferencia de 

masa en el extracto 

KRa Coeficiente total de trannferencia de 

masa en el refinado 

Kx Coeficiente total de transferencia de 

masa en la fase penada 

KY Coeficiente total de transferencia de 

masa para la fnne ligera 

L Masa velocidad del líquido 

L' Masa velocidad molar del líguido 

~ Flujo nolar del líquido 

LM Flujo molar del componente inerte 

m Pendiente de la l~nea de equilibrio 

M Peso molecular 

n ntímerp teórico ~e plateo 

N Cornpooici6n del solvente B sobro una 

base libre de solvento 

N<ímero de unidades de transferencia 

para utilizarse con Hg 

lbmol/hr ft2 

(fracción mol) 

lbmol/hr ft2 

(fracción mol) 

lbmol soluto 
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hr ft2 (rel. mol) 

lbrnol 
hr ft3 (frac. rnol) 

lb:r.ol 

hr ft 3 (frac. rnol) 

lbmol 
hr ft2 (frac. ool) 

lbmol 
hr ft2 (frac. mol) 

~ 

lb/hr ft" 

lbmol/hr ft2 

lh:nol/hr 

lbnol/hr 

lb/lb:::::>l 

lb B 
lb A + lb C 



p 

p 

Pr 

R 

N1lmero de unidades de transferencia a 1\dimensional 

utilizarse con HL 

Ntímero de unidades de trans.ferencia 1\dimensional 

para utilizarse con H
0

g 

Ntlmero de unidades de transferencia p~ Adimensional 

ra utilizarse con H
0

L 

Ntímero te6rico total de platos 

Presi6n parcial del componente que se psi 

difUnde 

P - Pi 

Presi6n media logar!tmica del inerte 

Presi6n dol gas en la interfase 

Presión parcial en la interfase del 

componente que se difunde 

Caída de presión 

Ntimero de Prandtl 

Presi6n total en el sistema 

Presión de vapor 

Calor transferido al sistema 

Calor suministrado en el rehervidor 

Calor retirado en el condensador 

QLn + ºr.m 
Pérdidao do calor en la zona de rec-

tificaci6n 

P6rdidas de calor en la zona de ago­

tmtiiento 

Pl~jo do refinado 

psi 

atm 6 psi 

psi 

psi 

~· col. agua 
f'tde empaque 

Adimensional 

psi a 

ps1a 

BTU/hr 

BTU/hr 

BTU/hr 

BTU/hr 

BTU/hr 

lb/hr 

RD P.olaci6n de reflujo en destilaci6n 
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R' 

s 

s• 

Se 

SF 

Tas 

Te 

Tdp 

TG 

TGd 

TL 

T• 
L 

TLb 

To 

TWb 

u 

w 

Constante de los gases ~ 1.986 

6 Flujo de refinado sobre una base 

libre de solvente 

Area de flujo en la torre 

Flujo de solvente sobre una base li­

bre de solvente 

Ntimero de Schimdt 

Flujo de solvente 

Temperatura de saturación adiabática 

Temperatura critica 

Temperatura del punto de roc1o 

Temperatura de la fase gaseosa 

Temperatura de rocío del vapor 

Temperatura de la fase l!quida 

Temperatura del líquido 

Temperatura de burbuja del 

Temperatura de referencia 

Temperatura de bulbo htbnedo 

Velocidad del gas 

l!quido 

Flujo del componente más volátil en 

destilación continua 

Flujo del producto de fondo 

Flujo de la fase ligera o fracci6n 

peso 

BTU/lbmol ºR 

lb/hr A + lb/hr C 

ft2 

lb/hr A + lb/hr e 

Adimensional 

lb/hr 

ft/sec 

lbmol/hr 

lbmol/hr 

lb/hr 

x Fracci6n mol 6 fracción peso on el liquido 

X Rclaci6n mol en el líquido 

o composición del noluto zobre una lb e 
foA+lbc 

base libre de solvente [en E~tra~ci6n) 
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y Fracci6n mol 6 fracci6n peso en el gas 

6 composición del soluto sobre una base 

libre de solvente 

Y Relación mol 6 relación peso en el gas 

Y' 

y• 
as 

Hwnedad absoluta 

Humedad absoluta en la saturación (a la 

temperatura de oaturación adiabática) 

zF Concentración promedio de la alimenta­

ci6~, fracci6n mol 

z Altura de la torre 

O( Volatilidad relativa 

E' Fracción hueca del empaque oeco 

E:o Fracción hueca del empaqu~ h\'imedo 

calor latente de vaporizaci6n 

Calor latente de vaporizaci6n 

AtMo Calor latente de vaporizaci6n modificado 

).• Calor latente de vaporización a la te~-

peratura de referencia 

}1~ Viscosidad del gas 

JA~ Viscosidad del líquido 

)A~ Viscosidad del l!quido 

j1 Densidad del gas 

J1. Densidad del l!quido 

O"" Tensión superficial 

9SLT Retcnci6n de l!quido, fracción de volu-

lb e 
lb A + lb C 

lb vapor 
lb gas seco 

lb vapor 
lb gas seco 

ft 

BTU/lb!!!Ol 

BTU/lb 

BTU/lbmol 

BTO/lb:nol 

lb/ft hr 

centipoises 

lb/ft hr 

lb/ft3 

lb/ft3 

dinas/cm 
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